







Von der Fakultät für Maschinenbau, Verfahrens- und Energietechnik 











von Diplom-Ingenieur Lars-Erik Gärtner 
geboren am 22.07.1982 in Leipzig 
 
Gutachter:  Prof. Dr.-Ing. Bernd Meyer (Freiberg) 
 Prof. Dr.-Ing. Martin Kaltschmitt (Hamburg) 
 









Hiermit versichere ich, dass ich die vorliegende Arbeit ohne unzulässige Hilfe Dritter 
und ohne Benutzung anderer als der angegebenen Hilfsmittel angefertigt habe; die aus 
fremden Quellen direkt oder indirekt übernommenen Gedanken sind als solche kennt-
lich gemacht. 
Bei der Auswahl und Auswertung des Materials sowie bei der Herstellung des Manu-
skripts habe ich Unterstützungsleistungen von folgenden Personen erhalten: 
 Prof. Dr.-Ing. Bernd Meyer (Doktorvater) 
 Dipl.-Wi.-Ing. Alexander Laugwitz (Hinweise zu Inhalt und Manuskript) 
 Dr.-Ing. Franz Dalitz (Hinweise zum Manuskript) 
Weitere Personen waren an der Abfassung der vorliegenden Arbeit nicht beteiligt. Die 
Hilfe eines Promotionsberaters habe ich nicht in Anspruch genommen. Weitere Perso-
nen haben von mir keine geldwerten Leistungen für Arbeiten erhalten, die nicht als 
solche kenntlich gemacht worden sind. 
Die Arbeit wurde bisher weder im Inland noch im Ausland in gleicher oder ähnlicher 














Ich danke meinem Doktorvater Prof. Bernd Meyer, dass ich mit seiner Unterstützung 
die vorliegende Arbeit am IEC verfassen konnte. Seine wissenschaftliche Expertise so-
wie sein Engagement für das IEC bzw. die TUBAF haben mich stets motiviert seinem 
Vorbild zu folgen. Weiterhin danke ich Prof. Martin Kaltschmitt für die Bereitschaft 
das zweite Gutachten zu erstellen. 
Außerdem danke ich Prof. Wolfgang Heschel für die konstruktive Diskussion fachspezi-
fischer Themen und der guten Zusammenarbeit im Forschungsprojekt IBI sowie Prof. 
Christian Hasse für seine Hinweise zur Interpretation der Ergebnisse aus Anhang 5. 
Ich bedanke mich bei Alexander Laugwitz, der neben Korrekturhinweisen zum Manu-
skript jederzeit gern sein reichhaltiges Wissen zur Vergasung und Vergasungstechnolo-
gie mit mir teilte. Letzteres gilt auch für Dr. Martin Gräbner, der gerade zu Beginn 
meiner wissenschaftlichen Tätigkeit richtungsweisende Ideen einbrachte. 
Dank gilt weiterhin Dr. Michele Vascellari, Dr. Stefan Guhl, Dr. Robert Pardemann, 
Danny Messig und Denise Reichel für die Diskussion von Ergebnissen dieser Arbeit in 
ihrem jeweiligen Fachgebiet. Dr. Jörn Appelt, Felix Küster, Florian Keller und dem 
Laborteam um Frau Starke danke ich für die gute Zusammenarbeit im Forschungspro-
jekt IBI. 
Für die Förderung des Forschungsprojekts IBI und somit meiner wissenschaftlichen Ar-
beit danke ich dem Bundesministerium für Bildung und Forschung. 
Ich danke Dr. Franz Dalitz für seine nützlichen Hinweise zum Manuskript. 
Besonderer Dank gilt meinen ehemaligen Kollegen Konrad Uebel, René Stahlschmidt 
und André Bader, die mir in jeder Phase der Erstellung dieser Arbeit mit Rat und Tat 
zur Seite standen. 
Dank gilt meinen Eltern, die mir immer die besten Bedingungen für meine Ausbildung 
bereitstellten. 
Nicht zuletzt möchte ich mich herzlichst bei meiner Frau Conny bedanken, die mich, 
neben der Beratung zum Layout, mit ihrer Geduld und Tatkraft von Beginn an bis zur 




























1 Einleitung ........................................................................................................ 1
2 Grundlagen ..................................................................................................... 3
2.1 VERGASUNG ................................................................................................................. 3
2.1.1 Vergasungsreaktionen .................................................................................................. 3
2.1.2 Vergasungskennzahlen ................................................................................................. 4
2.1.3 Modellierung der Vergasung ....................................................................................... 6
2.2 CO-VERGASUNG ........................................................................................................... 8
2.2.1 Brennstoffe .................................................................................................................. 8
2.2.2 Großtechnische Anwendung ........................................................................................ 8
2.2.3 Experimentelle Arbeiten ............................................................................................. 10
2.2.4 Modellierung und Simulation ..................................................................................... 13
2.2.5 Synergieeffekte ........................................................................................................... 13
2.3 STOFFGEFÜHRTE PROZESSKETTE ............................................................................... 15
2.4 BRENNSTOFFAUSWAHL UND BRENNSTOFFEIGENSCHAFTEN ........................................ 16
2.5 ABLEITUNG DER AUFGABENSTELLUNG UND METHODIK ............................................. 19
3 Entwicklung des Reaktornetzwerkmodells .................................................... 22
3.1 MODELLIERUNGSUMGEBUNG ....................................................................................... 23




3.3 STOFFDATENBANK ...................................................................................................... 24
3.4 STRÖMUNGSBEDINGUNGEN IM FLUGSTROMREAKTOR ................................................. 25
3.4.1 Zonenmodell ............................................................................................................... 25
3.4.2 Verweilzeitverhalten ................................................................................................... 29
3.5 PARTIKELMODELL ....................................................................................................... 31
3.6 MODELLIERUNG DER REAKTORZONEN ........................................................................ 35
3.6.1 Nahbrennerzone (Zone I) ........................................................................................... 35
3.6.2 Jetzone (Zone II) ........................................................................................................ 36
3.6.3 Rezirkulationszone (Zone III) ..................................................................................... 41
3.6.4 Auslaufzone (Zone IV) ............................................................................................... 41
3.6.5 Wasserquench (Zone V) ............................................................................................. 41
3.7 REGELMECHANISMEN .................................................................................................. 42
3.7.1 Regelung der Aschefließtemperatur ............................................................................ 42
3.7.2 Regelung des Kohlenstoffumsatzgrades ...................................................................... 46
3.7.3 Regelung der maximalen Reaktoraustrittstemperatur ............................................... 47
3.7.4 Kombinierte Regelung ................................................................................................ 47
3.8 LÖSUNGSALGORITHMEN UND KONVERGENZVERHALTEN ............................................. 48
4 Validierung des Reaktornetzwerkmodells ..................................................... 51
4.1 REAKTORNETZWERKMODELL PEFR-VERGASER ........................................................ 51
4.1.1 Aufbau des PEFR-RNM ............................................................................................ 51
4.1.2 Validierung des PEFR-RNM ..................................................................................... 54




4.2.1 Aufbau des SFGT-RNM ............................................................................................ 61
4.2.2 Validierung des SFGT-RNM ...................................................................................... 62
4.3 REAKTORNETZWERKMODELL HYBRIDWANDVERGASER .............................................. 74
4.3.1 Beschreibung der Technologie Hybridwandvergaser .................................................. 74
4.3.2 Aufbau des Hybridwandvergaser-RNM ...................................................................... 75
4.3.3 Validierung des Hybridwandvergaser-RNM ............................................................... 78
5 RNM-Analyse der Vergasung von Brennstoffmischungen ............................ 85
5.1 VORÜBERLEGUNGEN ................................................................................................... 85
5.1.1 Festlegung der Randbedingungen .............................................................................. 85
5.1.2 Thermische Vergaserleistung ...................................................................................... 86
5.1.3 Simulationsdauer und Automatisierung ..................................................................... 87
5.2 AUSWERTUNG DER RNM-ANALYSE VON BRENNSTOFFMISCHUNGEN .......................... 89
5.2.1 RNM-Analyse BSM-BRP (binär) im SFGT-Vergaser ............................................... 89
5.2.2 RNM-Analyse BSM-BRP (ternär) im SFGT-Vergaser .............................................. 95
5.2.3 RNM-Analyse BSM-ibi (binär) im SFGT-Vergaser ................................................. 100
5.2.4 RNM-Analyse BSM-ibi (ternär) im SFGT-Vergaser ............................................... 102
5.3 DISKUSSION DER ERGEBNISSE AUS RNM-ANALYSE ................................................... 106
5.4 BSM-DIAGRAMME FÜR VERGASERBETRIEB .............................................................. 109
5.4.1 BSM-Diagramme für SFGT-Vergaser ...................................................................... 109
5.4.2 BSM-Diagramme für Hybridwandvergaser .............................................................. 112













Formelzeichen Einheit Beschreibung  
A kg/(m2 atmn s) Frequenzfaktor (heterogene Reaktion) 
A m3/(kmol s) Frequenzfaktor (homogene Reaktion) 
A - Ausbeute 
A m2 Oberfläche 
a m2/kg spezifische Oberfläche 
a Pa m6/mol2 Kohäsionsdruck 
b m3/mol Kovolumen 
c kmol/m3 Konzentration 
D m2/s Diffusionskoeffizient 
d m Durchmesser 
E kJ/kmol Aktivierungsenergie 
f - Faktor 
H kJ Enthalpie 
H MJ/kg Heizwert 
h kJ/kmol spezifische Enthalpie 
k kg/(m2 atmn s) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (het. Reaktion) 
k 1/s Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (hom. Reaktion) 
L m Porenlänge 




M kg/kmol molare Masse 
M - Modul 
m kg Masse 
n mol Stoffmenge 
P bar(a), atm Gesamtdruck 
P MW Leistung 
p bar(a), atm Partialdruck 
Q kJ Wärme 
q kW/m2 Wärmestromdichte 
R kmol/(m s) Reaktionsrate (1D-Reaktor) 
  kJ/(kmol K) universelle Gaskonstante 
r m Radius 
T K Temperatur 
U - Umsatz 
u m/s Gasgeschwindigkeit 
V m3 Volumen 
v m3 Diffusionsvolumen 
x - Stoffmengenanteil 
x m Axialkoordinate im Reaktor 
y - Massenanteil 
Z - Konzentrationsverhältnis CO zu CO2 






Formelzeichen Einheit Beschreibung  
α ° Öffnungswinkel der Jetzone 
α  Funktion in REDLICH-KWONG Zustandsgleichung 
γ - Produktdistributionsfaktor 
Δ - Änderung in einem Wert 
ε - Porosität 
φ - Thiele-Modul 
κ m3(i.N.)/kgwaf spezifischer Sauerstoffbedarf pro kg Brennstoff (waf) 
η - Porennutzungsgrad (entspricht Effektivitätsfaktor) 
η kg/(m s) Viskosität 
Λ - Base/Säure-Verhältnis 
λ - Verbrennungsluftverhältnis 
λ W/(m K) Wärmeleitfähigkeit 
ν - Stöchiometriezahl 
ν´  Stöchiometriezahl Edukte 
ν´´  Stöchiometriezahl Produkte 
Ω - Oberflächenrauigkeitsfaktor 
ψ - Partikelstrukturparameter 
ρ kg/m3 Dichte 
σ % Rezirkulationsverhältnis 
σ kg/s2 Oberflächenspannung 




τ s Verweilzeit 
υ - Volumenanteil 
ω - azentrischer Faktor 





















k Komponente in Gasphase (k=n-i) 

























z maximale Brennstoffnummer 
0 Anfangszustand 
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ACX ANSYS CFX 
AF ANSYS FLUENT 
AP ASPEN PLUS 
APECS ADVANCED PROCESS ENGINEERING CO-SIMULATOR 
APED ASPEN PROPERTIES ENTERPRISE DATABASE 
BET Brunauer, Emmett, Teller 
BK Braunkohle 
BRP Braunkohle, Rapsstroh, Petrolkoks 
BSM Brennstoffmischung 
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Eine zukunftsweisende Alternative zur konventionellen energetischen Nutzung kohlen-
stoffhaltiger Energieträger, vor allem Kohle, ist die stoffgeführte Prozesskette. Diese 
besteht aus unterschiedlichen Prozessstufen, welche autark betrieben werden können, 
deren stoffliche und energetische Vernetzung in einem Anlagenverbund jedoch zusätzli-
chen Mehrwert generiert. Besonders die Einbindung des Eduktkohlenstoffs in vermark-
tungsfähige Produkte kann bei gleichzeitiger CO2-Emissionsminderung die Wertschöp-
fung aus den Ausgangsstoffen erhöhen. Durch Anordnung der Prozessstufen wird eine 
einsatzstoffflexible sowie marktorientierte Anpassung des Produktspektrums möglich. 
Wichtiger Teil einer solchen Prozesskette ist die Flugstromvergasung. Mit dieser Pro-
zessstufe wird bei Reaktoraustrittstemperaturen >1300 °C die vollständige Konversion 
von Brennstoffmischungen zu Synthesegas angestrebt. Der auch als Co-Vergasung be-
zeichnete Prozess der Vergasung von Brennstoffmischungen garantiert auf diese Weise 
die maximale stoffliche Nutzung der Einsatzstoffe. Die Eignung des gewählten Verga-
sungsverfahrens gegenüber variablen Brennstoffmischungen ist daher von zentraler Be-
deutung. 
Eine große Anzahl von Literaturquellen belegt, dass die Co-Vergasung erhöhte Bedeut-
samkeit erlangt hat. Binäre und ternäre Mischungen aus Stein- oder Braunkohlen, ver-
schiedenen Biomassen, Rückständen der petrochemischen Industrie sowie unterschiedli-
chen Abfallstoffen wurden in Pyrolyse- und Vergasungsexperimenten auf Vergasungs-
kennzahlen wie Kohlenstoffumsatz, Kaltgaswirkungsgrad, Reaktionskinetik und kataly-
tische Wirkung von Asche untersucht. Das wirtschaftliche und wissenschaftliche Inte-
resse an dieser Thematik ist dabei auf verschiedene Faktoren zurückzuführen. Zu nen-
nen sind (1) die Reduktion von fossilstämmigen CO2-Emissionen durch Einsatz von 
Biomassen, (2) die Verbesserung der Vergasungseigenschaften verschiedener Einsatz-
stoffe durch Beimischung geeigneter Komponenten, (3) die regionale Verfügbarkeit bzw. 
Notwendigkeit der Entsorgung von biogenen und organischen industriellen Reststoffen 
und (4) die Diversifizierung des Brennstoffportfolios von Vergasungsanlagen. Für die 
Flugstrom- und Wirbelschichtvergasung konnte in den Untersuchungen gezeigt werden, 
dass bestimmte Brennstoffmischungsverhältnisse und Betriebsbedingungen zu verbes-
serten Prozessergebnissen wie erhöhtem Kohlenstoffumsatz und erhöhter Synthesegas-
ausbeute führen [1–3]. Jedoch ist bis heute die phänomenologische Erklärung der auf-
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tretenden Effekte bei der Vergasung von Brennstoffmischungen nur partiell und wenig 
systematisch durchgeführt worden. An dieser Stelle setzt die vorgelegte Arbeit an und 
leistet auf Basis der Prozesssimulation einen Beitrag zum besseren Verständnis des 
Vergasungsprozesses von Brennstoffmischungen. Dabei werden das Potential sowie die 
Grenzen der Einsetzbarkeit von Brennstoffmischungen in der Vergasung diskutiert. 
Nach Systematisierung und Diskussion der Fachliteratur zum Thema Co-Vergasung 
wird das Konzept der stoffgeführten Prozesskette zur Veredelung von Kohle am Bei-
spiel des Forschungsprojekts IBI, Innovative Braunkohlenintegration in Mitteldeutsch-
land, vorgestellt. Als Grundlage für weitere Betrachtungen werden anschließend zwei 
ternäre Brennstoffmischungssysteme definiert und brennstofftechnisch charakterisiert. 
Zum einen ist es ein IBI spezifisches System bestehend aus Mitteldeutscher Trocken-
braunkohle (MBK) sowie MBK-Extraktionsrückstand und MBK-Koks der katalytischen 
Spaltung. Zum anderen ist es ein sehr heterogenes System, bestehend aus MBK, Pet-
rolkoks und Rapsstroh. Darauf aufbauend werden für den Versuchsreaktor PEFR [4], 
den kommerziell verfügbaren SFGT-Vergaser [5] und das Konzept für den neu entwi-
ckelten Hybridwandvergaser [6] drei Reaktornetzwerkmodelle (RNM) entwickelt und 
validiert, die für die Vergasungssimulation der genannten Brennstoffmischungen einge-
setzt werden und außerdem eine direkte Implementierung in komplexe Fließbildsimula-
tionsmodelle erlauben. Die Modellgenauigkeit ist ein Kompromiss zwischen Detaillie-
rungsgrad und Berechnungsgeschwindigkeit. Mit Hilfe der validierten RNMs und den 
vorliegenden Informationen zu den binären und ternären Brennstoffmischungssystemen 
wird anschließend eine Methodik entwickelt, welche die Ermittlung von Brennstoffmi-
schungsverhältnissen und korrespondierenden Prozessparametern für die optimal be-
triebene Flugstromvergasung unter den gegebenen technologischen Randbedingungen 
erlaubt. Hierfür werden Dreiecksdiagramme angefertigt, welche Auskunft über Verga-
sungskennzahlen wie beispielsweise Kohlenstoffumsatz oder Kaltgaswirkungsgrad erlau-
ben. Unter Nutzung dieser Informationen werden Synergieeffekte bei der Vergasung von 
Brennstoffmischungen diskutiert. Abschließend wird die Vergasung von Brennstoffmi-
schungen anhand von Kennzahlen des SFGT-Vergasers und des Hybridwandvergasers 
verglichen und bewertet. 





Im Folgenden wird eine Übersicht zum Thema Vergasung gegeben. Für die Beschrei-
bung der unterschiedlichen Vergasungstechnologien wird an dieser Stelle auf die Arbei-
ten von Higman und van der Burgt [7], Higman und Tam [8], Schmalfeld et al. [5], 
Kaltschmitt et al. [9] und Gräbner [10, 11] verwiesen. 
2.1.1 Vergasungsreaktionen 
Nach Higman und van der Burgt [7] ist Vergasung definiert als Konversionsprozess von 
kohlenstoffhaltigen Energieträgern in gasförmige Produkte mit einem nutzbaren Heiz-




1 1 2C O 2 1 CO 1 COγ γ γ  
0
RH 110 bis 394 kJ mol  (2.1) 
2R
2C CO 2CO  
0
RH 172 kJ mol  (2.2) 
3R
2 2C H O CO H   
0
RH 131 kJ mol  (2.3) 
4R
2 4C 2H CH   
0




1CO O CO2   
0
RH 283 kJ mol  (2.5) 
6R
2 2 2
1H O H O2   
0
RH 242 kJ mol  (2.6) 
7R
4 2 2 2CH 2O CO 2H O  
0
RH 802 kJ mol  (2.7) 
8R
4 2 2CH H O 3H CO  
0
RH 206 kJ mol  (2.8) 




2 2 2CO H O CO H   
0
RH 41 kJ mol  (2.9) 
Es werden die heterogenen Gas-Feststoff-Reaktionen R1-R4 und homogenen Gas-
Gasreaktionen R5-R9 unterschieden. Die in Gl. (2.1) beschriebene temperatur- und par-
tikelgrößenabhängige Oxidation von festem Kohlenstoff zu entweder CO oder CO2 führt 
bei typischen Temperaturen der Flugstromvergasung von >1300 °C und Partikelgrößen 
<300 µm zur verstärkten Bildung von CO. In Anhang 3 ist dafür die von Tognotti et 
al. [12] und Wen und Chaung [13] vorgeschlagene Berechnungsvorschrift des Produkt-
verteilungsfaktors γ dokumentiert. 
Ein System aus vier linear unabhängigen Reaktionsgleichungen ist ausreichend, um die 
Reaktionen aus Gl. (2.1)-(2.9) anhand der vorhandenen Komponenten zu beschreiben. 
Das Auftreten der Gleichgewichtsreaktionen gemäß Gl. (2.3), (2.4), (2.8) und (2.9) so-
wie die spätere kinetische Modellierung der Vergasung bedingen jedoch die beschriebene 
Erweiterung des Gleichungssystems. Detaillierte Reaktionsmechanismen zur Abbildung 
der Gasphasenelementarreaktionen sowie der Adsorptionsvorgänge von Gasmolekülen 
an festem Kohlenstoff werden in dieser Arbeit nicht berücksichtigt. 
2.1.2 Vergasungskennzahlen 
Zur einheitlichen Charakterisierung von Vergasungsprozessen sind nachstehend die in 
dieser Arbeit verwendeten Parameter definiert. In Erweiterung zu den Definitionen von 
Higman und van der Burgt [7] wird der Brennstoffindex β eingeführt. Er ermöglicht die 
differenzierte Betrachtung der verschiedenen Brennstoffe während der numerischen Si-
mulation. 
Der Kohlenstoffumsatz UC in % gibt an, wieviel fester Kohlenstoff durch Pyrolyse und 
Vergasung in gasförmige Produkte umgesetzt wurde. Er ist in Gl. (2.10) definiert. Da-
rin ist C,βn  der Stoffmengenstrom des festen Kohlenstoffs des Brennstoffs β an der 
Messstelle in kmol/s und 
0C ,βn  der Stoffmengenstrom des festen Kohlenstoffs des 











  (2.10) 
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Für die getrennte Betrachtung der Reaktionsschritte Pyrolyse und Vergasung wird ne-
ben dem Kohlenstoffumsatz UC in Gl. (2.11) der Kokskohlenstoffumsatz UC-Koks in % 
eingeführt. Er beschreibt den Konversionsfortschritt des nach der Pyrolyse vorliegenden 
Kokskohlenstoffs in gasförmige Produkte. In der Gleichung ist C Koks,βn  der Stoffmen-
genstrom des Kokskohlenstoffs des Brennstoffs β an der Messstelle in kmol/s und 
0C Koks ,βn  der Stoffmengenstrom des Kokskohlenstoffs des Brennstoffs β zu Beginn der 











  (2.11) 
Die Qualität eines Vergasungsprozesses kann durch den dargestellten Kaltgaswirkungs-
grad KGη  in % bewertet werden (Gl. (2.12)). Er gibt den Anteil der im gasförmigen 
Synthesegas zurückgehaltenen chemisch gebundenen Energie der Ausgangsstoffe an. In 
Gl. (2.12) sind 
2 4 2CO H CH H Sm , m , m und m die Massenströme der jeweiligen heizwertrei-
chen Gaskomponenten in kg/s, 
2 4 2u,CO u,H u,CH u,H SH , H , H und H die Heizwerte der jeweili-
gen Gaskomponenten in MJ/kg, m  der Massestrom des Brennstoffs β in kg/s und u,H  
der Heizwert des Brennstoffs β in MJ/kg angegeben. 








Ein Qualitätsmerkmal des erzeugten Synthesegases ist der in Gl. (2.13) gezeigte Syn-
thesegasmodul MSG. Darin ist 2Hn  der Stoffmengenstrom von Wasserstoff in kmol/s und 
COn der Stoffmengenstrom von Kohlenmonoxid in kmol/s. In Abhängigkeit des Synthe-
segasverwendungszwecks muss der Synthesegasmodul über eine CO-Konvertierungs-
stufe im Anschluss an die Vergasung angehoben werden. Ein möglichst hoher Wert für 







  (2.13) 
Die in m3(i.N.)/kgwaf angegebene spezifische Synthesegasausbeute ASG aus Gl. (2.14) 
gibt Auskunft über die tatsächlich produzierte Menge an Synthesegas pro Masseeinheit 
Brennstoff. In Gl. (2.14) ist 
2HV der Volumenstrom von Wasserstoff in m
3(i.N.)/s, COV
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der Volumenstrom von Kohlenmonoxid in m3(i.N.)/s und β,wafm  der Massestrom des 








  (2.14) 
Relevante Verbrauchskennzahlen der Vergasung sind zum einen der in m3(i.N.)/kgwaf 
angegebene spezifische Bedarf an Sauerstoff κ sowie der in kg/kgwaf angegebene spezifi-
sche Bedarf an Dampf ξ. Sie sind in Gl. (2.15) und Gl. (2.16) angegeben. Darin ist 
2OV  
der Volumenstrom von Sauerstoff in m3(i.N.)/s und Dampfm  der Massestrom von Was-














 (2.15) (2.16) 
Das Verbrennungssauerstoffverhältnis λ in Gl. (2.17) setzt die Menge des für die Verga-
sung verfügbaren Sauerstoffs ins Verhältnis zur Menge an Sauerstoff, der für die voll-
ständige Verbrennung des Brennstoffs notwendig ist. Darin sind 
2Om  der Massestrom 
an zugeführtem Sauerstoff in kg/s, 
2 2C,β H ,β O ,βm , m und m  die Massenströme des jeweili-
gen Elements im Brennstoff β in kg/s und 
2 2O H CM , M und M  die molaren Massen der 
indizierten Elemente in kg/kmol. Der brennstoffimmanente Sauerstoff wird in dieser 
Gleichung als vollständig reaktiv, und somit für die Reaktion zur Verfügung stehend, 
betrachtet. Gilt 0<λ<1, so liegt ein Vergasungsprozess vor. Ist λ 1, so liegt ein Ver-
brennungsprozess vor. Ein Pyrolyseprozess liegt vor, wenn für die Bilanzierung der Re-







C,β O H ,β O
O ,β
β 1 C H
m
λ
m M m M
m
M 2M
  (2.17) 
2.1.3 Modellierung der Vergasung 
Das US DEPARTMENT OF ENERGY (DOE) erklärt die Modellierung und Simulation von 
Vergasungsreaktoren zu einem der Schlüsselfaktoren für eine verstärkte weltweite 
Kommerzialisierung der Vergasung [14, 15]. Im Idealfall würden diese Modelle die Me-
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thode der numerischen 2D und 3D Thermofluiddynamik nutzen (CFD) und mit sehr 
detaillierten Submodellen die ablaufenden physikalischen und chemischen Prozesse im 
Vergaser beschreiben. 
Die Integration von Vergaser-CFD-Modellen in die Fließbildsimulation von ganzen An-
lagen oder Anlagenverbünden ist allerdings nicht praktikabel, weil generell unterschied-
liche Berechnungszeitskalen von Sekunden bis Minuten für die Fließbildsimulation und 
Stunden bis Monaten für CFD-Simulationen vorliegen. Somit sind die Prozesskettenbe-
trachtung und Optimierung auf stark vereinfachte Vergasermodelle ohne detaillierte 
Abbildung der Strömungsbedingungen oder der Reaktionskinetik beschränkt. 
Eine Alternative zur Integration der CFD in die Fließbildsimulation von Vergasungs-
prozessen sind Reaktornetzwerkmodelle (RNM), welche die ablaufenden Prozesse in 
Vergasungsreaktoren anhand von definierten charakteristischen Zonen beschreiben [15–
17]. Diese werden im Modell durch Netzwerke von 0D- und/oder 1D-Idealreaktoren, wie 
dem Reaktor zur Minimierung der GIBBS-Enthalpie und/oder dem Pfropfenströmungs-
reaktor bzw. dem Rührkesselreaktor, ersetzt. Der hohe zeitliche Simulationsaufwand für 
die detaillierte Strömungssimulation wird mit Hilfe dieser auch als 1,5D bezeichneten 
Netzwerkmodelle deutlich reduziert und lediglich für die Validierung des RNM benö-
tigt. 
In Anhang 1 ist eine Zusammenfassung der Literatur zu RNMs für Vergasungsreakto-
ren aufgelistet. Es ist ersichtlich, dass RNMs ausschließlich für Flugstromvergasungsre-
aktoren entwickelt werden, möglicherweise auf Grund der Dominanz dieses Verga-
sungsprinzips am Markt. Weiterhin wird festgestellt, dass bis auf die Ausnahme des 
BYU-Versuchsvergasers stets druckaufgeladene Flugstromreaktoren mit RNMs unter-
sucht werden. 
Grundlage für die Entwicklung weiterer RNMs für Flugstromvergasungsreaktoren ist 
unter anderem die 1997 veröffentlichte Arbeit von Pedersen et al. [17]. Wenngleich es 
sich nicht um die Simulation eines Vergasungsreaktors, sondern um eine Koh-
lestaubbrennkammer handelt, kann die zu Grunde gelegte Methodik für die RNM-
Entwicklung sowie für die Validierung gegen CFD-Daten adaptiert werden. Darauf auf-
bauend entwickelten Monaghan und Ghoniem [16, 18, 19] ein dynamisches RNM in 
ASPEN CUSTOM MODELER (ACM), welches in die Fließbildsimulationsumgebung ASPEN 
PLUS (AP) integrierbar ist. Das Modell kann an die Geometrie und Literaturdatenlage 
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unterschiedlicher Flugstromreaktoren angepasst werden und ist für die Vergaser PEFR, 
BYU, GE und MHI validiert [16, 19, 20]. Botero et al. [20] und Gazzani et al. [21] nut-
zen das entwickelte Modell von Monaghan und Ghoniem [16, 18, 19] oder bauen wie 
Yang et al. [22] direkt darauf auf, um weitere RNMs für den PRENFLO-Vergaser und 
den MBT-Vergaser zu entwickeln. Biagini et al. [23] entwickeln ein generisches Flug-
stromvergaser-RNM direkt in AP. Eine Validierung wird jedoch nicht durchgeführt. 
Ein anderer Ansatz wird von Lang et al. [24] verfolgt. Das von den Autoren entwickelte 
2D Vergasermodell wird im ADVANCED PROCESS ENGINEERING CO-SIMULATOR 
(APECS) direkt aus der CFD-Simulation in ein Reduced Order Model (ROM) über-
führt und dann anschließend in eine Fließbildsimulationsumgebung integriert. So sind 
die Abbildung der 2-D Strömungsprofile und der Einfluss von Prozessparametern auf 
das Reaktorverhalten abbildbar, ohne die CFD-Simulation direkt in die Fließbildsimu-
lation einbinden zu müssen. 
2.2 Co-Vergasung 
Im Folgenden wird die als Co-Vergasung bezeichnete Vergasung von Brennstoffmi-
schungen beschrieben, auf welche die RNM-Modellierung angewendet werden soll. 
2.2.1 Brennstoffe 
Die für die Co-Vergasung betrachteten Brennstoff sind: fossile Brennstoffe, Biomasse 
bzw. Biomassereststoffe und industrielle Nebenprodukte bzw. Reststoffe. In Abhängig-
keit ihres Masseanteils an der Brennstoffmischung werden die eingesetzten Brennstoffe 
als Primärbrennstoff (PB), als Sekundärbrennstoff (SB) und in einigen Fällen auch als 
Tertiärbrennstoff (TB) bezeichnet. Die Eigenschaften der Einzelbrennstoffe in den 
Brennstoffmischungen können dabei unter anderen signifikante Unterschiede in (1) Ele-
mentaranalyse, (2) Immediatanalyse, (3) Heizwert, (4) Anteil und Zusammensetzung 
der Asche, (5) Reaktivität des Ausgangsstoffs und des resultierenden Kokses, 
(6) Energiedichte und (7) Roh-, Rein- bzw. Schüttdichte aufweisen. 
2.2.2 Großtechnische Anwendung 
Wie in Tab. 2-1 zu sehen ist, wird bzw. wurde im großtechnischen Maßstab die Co-
Vergasung in den Vergasungsanlagen Puertollano (E) [25–30], Buggenum (NL) [29–32], 
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Tampa (USA) [29, 30, 33], Schwarze Pumpe (D) [5, 29, 30, 34] und Berrenrath (D) [29, 
35] getestet und betrieben. Allerdings sieht die Auslegung der genannten Anlagen den 
Co-Vergasungsbetrieb a priori nicht zwingend vor [29]. Um Brennstoffmischungen mit 
möglichst hohen Massenanteilen an SB einsetzten zu können, ohne den störungsfreien 
Betrieb der Vergasungsanlage zu gefährden, sind für die meisten Anlagen die maximal 
möglichen SB-Massenanteile ermittelt worden [27–29, 31–33, 35]. Ziel des SB-Einsatzes 
ist dabei die Entsorgung problematischer Reststoffe oder die kostengünstige Substituti-
on von Kohle oder Erdgas als Brennstoff. Gleichzeitig werden fossilstämmige CO2-
Emissionen reduziert. Die Nutzung von Synergieeffekten durch die Co-Vergasung von 
SB stand bisher nicht im Vordergrund. 
Tab. 2-1: Industriell betriebene Co-Vergasung bis 2011 [5, 25–33, 35] 
Ort Vergaser Brennstoffe 
Puertollano (E) PRENFLO (FS) PB: Steinkohle und Petrolkoks zu gleichen Teilen 
SB: bis 4,5 Ma.-% Fleisch- und Knochenmehl; bis 
6 Ma.-% Pressrückstand der Olivenölgewinnung  
Buggenum (NL) SCGP (FS) PB: Braunkohle, Steinkohle, Petrolkoks; SB: bis 
30 Ma.-% Klärschlamm, Hühnermist, Schwarzlau-
ge, Holz-Kaffee-Mix, Holz-Klärschlamm-Mix, 
Pressrückstand der Sonnenblumenölgewinnung 
Tampa (USA) GE (FS) PB: Steinkohle und Petrolkoks; SB: bis zu    
5 Ma.- % Eukalyptus, Bahia-Gras, Holz 





PB: Braunkohle; SB: Hausmüll 
PB: bis 80 Ma.-% Plastik, Klärschlamm, Holz, 
Hausmüll, Schredderrückstand; SB: Braunkohle 
PB: Mitteldestillat aus der Erdölverarbeitung; SB: 
bis 50 Ma.-% Teer-Öl-Rückstand aus der FB-Verg.
Berrenrath (D) HTW (WS) PB: Braunkohle, Steinkohle; SB: bis 50 Ma.-% 
Hausmüllpellets, Klärschlamm, Braunkohlenkoks, 
Plastikmüll 
Fernando [29] dokumentiert für die genannten großtechnischen Anwendungen der Co-
Vergasung die Auswirkungen der SB-Zugabe auf die Synthesegasqualität sowie auf die 
unterschiedlichen Vergasungsanlagenteile. Generell wird nachgewiesen, dass der jeweili-
ge Anlagenbetrieb innerhalb der vorgegebenen Emissionsrichtlinien sichergestellt wer-
den kann. Die Zusammensetzung des produzierten Synthesegases variiert teilweise, ist 
10 Kapitel 2   Grundlagen 
 
 
aber für die bestimmungsgemäße Nutzung stets geeignet. Zerkleinerung, Transport und 
Beimischung des SB erfordert zum Teil einen erhöhten manuellen Arbeitsaufwand. Er-
höhte Spurstoffgehalte (Chlor und Phosphor) im SB erhöhen den Gasreinigungsauf-
wand sowie die Wahrscheinlichkeit von Fouling im Rohsynthesegaskühler. 
2.2.3 Experimentelle Arbeiten 
Collot et al. [36] und de Jong et al. [37] präsentieren erstmalig Versuchsergebnisse von 
druckaufgeladenen Wirbelschichtvergasungsreaktoren, die mit Kohlen unterschiedlichen 
Rangs und verschiedenen Biomassen (Birkenhackschnitzel, Stroh- und Miscanthuspel-
lets) betrieben werden. Die Prozessergebnisse beim Einsatz von Brennstoffmischungen 
zeigen im Vergleich zu den Einzelbrennstoffen eine Erhöhung in Koksreaktivität und 
Kohlenstoffumsatz, wodurch erstmalig auch Synergieeffekte bei der Co-Vergasung be-
schrieben werden. 
Nach 1998 nimmt die jährliche Anzahl der Veröffentlichungen zum Thema Co-
Vergasung stetig zu. Tchapda und Pisupati [3] sowie Emami-Taba et al. [1, 2] fassen in 
ihren Veröffentlichungen experimentelle Arbeiten und deren Ergebnisse auf diesem Ge-
biet bis zum Jahr 2013 zusammen. Von den Autoren wird festgestellt, dass die Co-
Vergasung von fossilen Brennstoffen und Biomasse ein wachsendes Interesse in der 
Wirtschaft und Politik erfährt, was vor allem auf das Minderungspotential der fossil-
stämmigen CO2-Emissionen zurückzuführen ist. Folgende prozessrelevanten Zusam-
menhänge werden beschrieben: 
 Art und Provenienz der eingesetzten Biomassen ist regional spezifisch und sehr (1)
verschieden. Gleichzeitig werden Kohlen unterschiedlichen Rangs, Petrolkoks und 
organische industrielle Reststoffe eingesetzt. 
 Der maximale Masseanteil an Biomasse in der Brennstoffmischung aus Kohle und (2)
Biomasse in einem für Kohle ausgelegten System ist anhand der Brennstoffeigen-
schaften (signifikante Unterschiede in chemischen und mechanischen Eigenschaf-
ten) begrenzt. Für den Massenanteil der Biomasse spielt oftmals die regionale Ver-
fügbarkeit für den späteren industriellen Einsatz eine Rolle. Es werden daher Bio-
masseanteile von 1-85 Ma.-% im Experiment verwendet, in den meisten Fällen aber 
aufgrund industrieller Relevanz 20 Ma.-% und weniger. 
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 Die Reduktion der Partikelgröße von Biomasse auf <500 µm für die Flugstromver-(3)
gasung ist aufwändig. Eine Vorbehandlung durch Torrefizierung oder Schnellpyro-
lyse ist daher sinnvoll [38–40]. 
 Der Gesamtkohlenstoffumsatz der Mischung steigt überproportional im Vergleich (4)
zum Anteil der beigemischten Biomasse was auch als Synergieeffekt bezeichnet 
wird. Erklärt wird diese Beobachtung mit dem zunehmenden Anteil flüchtiger Be-
standteile und somit mehr Kohlenstoffumsatz durch Pyrolyse. Gleichzeitig besitzt 
Biomassekoks eine höhere Reaktivität gegenüber CO2 und Wasserdampf als Stein- 
oder Braunkohlenkoks, was die heterogenen Vergasungsreaktionen begünstigt [27, 
28, 36, 41–47]. 
 Der Kaltgaswirkungsgrad der Vergasung von Brennstoffmischungen steigt mit dem (5)
Masseanteil an eingesetzter Biomasse. Diese Beobachtung wird auf den erhöhten 
Kohlenstoffumsatz und somit verstärkte Gasproduktion mit höherem chemisch ge-
bundenem Energieinhalt zurückgeführt [27, 28, 42–44, 46, 47]. 
 Der Volumenanteil an Wasserstoff im Synthesegas nimmt mit zunehmendem Bio-(6)
masseanteil in der Brennstoffmischung ab, was auf die niedrigere Vergasungstem-
peraturen (>1100 °C ohne Biomasse, <900 °C mit großem Anteil Biomasse) durch 
die heizwertärmere Biomasse zurückzuführen ist [26, 48]. Der Volumenanteil an 
Kohlenmonoxid und Kohlendioxid nimmt mit zunehmendem Biomasseanteil in der 
Mischung zu. Grund dafür ist der höhere Anteil an Sauerstoff in der Biomasse und 
der höhere Kohlenstoffumsatz basierend auf der hohen Reaktivität der Biomasse 
[25–28, 49]. 
 Mit steigendem Masseanteil an Biomasse in der Brennstoffmischung steigt der An-(7)
teil an C2+ Kohlenwasserstoffen sowie an Teer/Öl. Erklärt wird diese Beobach-
tung durch die verstärkt ablaufende Pyrolyse und die allgemein niedrigeren Tem-
peraturen bei höheren Biomasseanteilen in der Brennstoffmischung [26, 50]. 
 Der Schwefel- bzw. Stickstoffgehalt der Biomasse besitzt eine lineare Abhängigkeit (8)
zum Volumenanteil an Schwefelwasserstoff bzw. Ammoniak im Synthesegas [26, 44, 
51, 52]. 
 Die Elemente K, Na und Ca besitzen einen katalytischen Einfluss auf die Verga-(9)
sung von Kohle. Diese Elemente sind vor allem in Biomasseasche enthalten. Ein 
reaktionsfördernder Einfluss der Biomasseasche auf das Vergasungsverhalten von 
Brennstoffmischungen konnte nachgewiesen werden [53–64]. 
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Wenngleich die aufgelisteten Erkenntnisse für eine große Anzahl von Literaturquellen 
zutreffen, so werden von Tchapda und Pisupati [3] und Emami-Taba et al. [1, 2] für 
erkannte Zusammenhänge auch Gegenbeispiele angeführt. Das ist nachvollziehbar, da 
neben den verschiedenen Vergasertechnologien und teilweise sehr unterschiedlichen 
Versuchsbedingungen, die Provenienz und Zusammensetzung der eingesetzten Biomas-
sen und Reststoffe, aber auch der unterschiedlichen Kohlen, wesentlichen Einfluss auf 
das Ergebnis der Co-Vergasung haben. 
Aus den Ergebnissen der Arbeiten von Tchapda und Pisupati [3] sowie Emami-Taba et 
al. [1, 2] lassen sich nachstehende Schlussfolgerungen ableiten. 
 Der Einfluss des Gesamtdrucks sowie der Eduktgaspartialdrücke auf den Co-(1)
Vergasungsprozess werden nicht diskutiert. Eine klare Unterscheidung zwischen 
atmosphärischen und druckaufgeladenen Vergasungsexperimenten wäre an dieser 
Stelle sinnvoll. Die herangezogenen Veröffentlichungen untersuchen den Einfluss 
des Gesamt- bzw. Partialdruckeinflusses auf den Co-Vergasungsprozess nicht und 
somit besteht generell noch Forschungsbedarf auf diesem Gebiet. 
 Bestimmte Versuchsbedingungen sind in der Summe der Veröffentlichungen über-(2)
repräsentiert, was möglicherweise eine zu einseitige Ergebnisbetrachtung zur Folge 
hat. Besonders auffällig ist der oft analysierte Temperaturbereich von 600-1000 °C, 
in dem experimentelle Arbeiten zum Thema Co-Vergasung durchgeführt werden. 
Dieser Temperaturbereich ist vor allem für Festbett- und Wirbelschichtvergasungs-
reaktoren von Bedeutung. 
 Arbeiten mit Brennstoffmischungen aus organischen industriellen Reststoffen und (3)
Kohle bzw. Petrolkoks und Kohle sind in die Auswertung von Emami-Taba et al. 
[1, 2] integriert, werden aber nicht gesondert betrachtet. Die signifikanten Unter-
schiede der Brennstoffeigenschaften, beispielsweise dem Heizwert, von Biomassen 
aller Art auf der einen Seite und Petrolkoks und organischen Industrieabfällen auf 
der anderen Seite, lässt eine Vergleichbarkeit der Ergebnisse jedoch nur bedingt zu. 
Außerdem wird die Co-Vergasung unterschiedlicher Kohlen miteinander nicht dis-
kutiert. Für diesen gesonderten Themenkomplex wären unter anderem die Arbeiten 
von Lee et al. [65], Liu et al. [66] und Goyal et al. [67] heranzuziehen, die sich mit 
Brennstoffmischungen aus unterschiedlichen Kohlen sowie Petrolkoks und Kohle 
beschäftigen. 
 In einer Reihe von Veröffentlichungen werden synergetische Effekte bei der Co-(4)
Vergasung erkannt, welche oftmals bei gleichverteilten Mischungsverhältnissen von 
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50:50 Ma.-% ein Maximum in Kohlenstoffumsatz bzw. der Volumenanteile von H2 
und CO zeigen [27, 42, 43, 49, 68–71]. Diese Beobachtungen werden weder von 
Tchapda und Pisupati [3] noch von Emami-Taba et al. [1, 2] diskutiert. 
2.2.4 Modellierung und Simulation 
Die Anzahl der Veröffentlichungen zum Thema Modellierung und Simulation der Ver-
gasung von Brennstoffmischungen ist im Vergleich zu den experimentellen Arbeiten 
sehr viel geringer. In Anhang 2 sind die relevanten Arbeiten inklusive der verwendeten 
Randbedingungen und wichtigsten Ergebnisse tabelliert. Aus den zur Verfügung ste-
henden Literaturquellen können folgende Sachverhalte abgeleitet werden. 
 Fünf der ausgewählten Arbeiten beschäftigen sich mit der Co-Vergasung im Flug-(1)
stromverfahren [25, 68, 72–74], zwei mit Wirbelschichtverfahren [67, 75, 76] und 
eine mit Festbettverfahren [77]. Wie schon für die RNM-Entwicklung erkannt, ist 
auch für die Modellierung und Simulation der Co-Vergasung das Flugstromverfah-
ren von besonderer Bedeutung. 
 Bis auf die Arbeit von Long und Wang [72] wird eine systematische Variation des (2)
Brennstoffmischungsverhältnisses nicht durchgeführt. 
 Flugstromreaktoren werden bei erhöhtem Betriebsdruck simuliert. (3)
 Die Modellierung der Co-Vergasung in AP wird nur auf Basis des chemischen (4)
Gleichgewichts durchgeführt. Eindimensionale kinetische Modelle werden in eigen-
entwickelten Codes erstellt, wobei keine Aussagen zu den verwendeten physikali-
schen und chemischen Stoffdatenbanken getroffen werden. 
 Die ausführlichste Arbeit zur Analyse von Brennstoffmischungen kommt aus dem (5)
Bereich der Verbrennung [73]. 
2.2.5 Synergieeffekte 
Die Beobachtung von Synergieeffekten bei der Co-Vergasung von Kohle mit Biomasse 
oder Reststoffen wird in der Literatur kontrovers diskutiert. Tchapda und Pisupati [3] 
kommen in einer aktuellen Literaturstudie zu dem Ergebnis, dass ein größerer Teil der 
abgeschlossenen Forschung auf diesem Gebiet auf die Existenz von Synergieeffekten 
hinweist. Die für die Vergasung positiven und negativen Eigenschaften von Kohle und 
Bio-masse sind teilweise komplementär, was synergetische Effekte erwarten lässt. Gene-
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rell wird zwischen Pyrolyseeffekten und Vergasungseffekten unterschieden (siehe Tab. 
2-2), welche teilweise voneinander abhängen. 
Tab. 2-2: Beobachtete Effekte bei der Co-Pyrolyse und Co-Vergasung [3] 
 Co-Pyrolyse Co-Vergasung 
  erhöhte Bildung von Flüchtigen •  
  erhöhte Gasausbeute  • 
  erhöhte Koksreaktivität • • 
  erhöhter Kohlenstoffumsatz  • 
  erhöhter Kaltgaswirkungsgrad  • 
  verminderte Schadstoffbildung  • 
Eine Reihe von Erklärungsansätzen für die Beobachtungen aus Tab. 2-2 werden von 
Tchapda und Pisupati [3] in Bezugnahme auf die ausgewerteten Quellen formuliert und 
im Folgenden zusammengefasst. 
Radikalmechanismus mit Wasserstoffübergang 
Die im Vergleich zur Kohle schwachen kovalenten Bindungen und der höhere Sauer-
stoffanteil in der Biomasse führen während der Pyrolyse zu einem früheren Austrieb der 
flüchtigen Bestandteile und zur Bildung von freien Radikalen. Diese freien Radikale der 
Biomasse reagieren anschließend mit der Kohle und erhöhen die Bildung von flüchtigen 
Bestandteilen sowie Radikalen aus der Kohle. Die wasserstoffreichen, leichten und 
schweren Kohlenwasserstoffe reagieren ihrerseits wieder mit den gleichzeitig gebildeten 
Radikalen aus der Kohle, was die Radikalrekombination und somit Bildung von reakti-
onsträgeren Sekundärkoksen vermindert [63, 78, 79]. 
Heizwerteinfluss 
Die flüchtigen Kohlebestandteile sind heizwertreicher als die der Biomasse, was für die 
Biomasse zu einer Erhöhung der Reaktionstemperatur bei ablaufender Verbrennung 
führt. Somit werden die durch höhere Temperaturen verstärkt ablaufenden endother-
men Vergasungsreaktionen und demzufolge der Koksumsatz gefördert. Gleichzeitig 
werden unter dem Temperatureinfluss des Kohleheizwerts die gebildeten Teere aus der 
Biomassepyrolyse mit höherer Intensität zu kurzkettigen Molekülen aufgespalten [63]. 
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Katalytischer Einfluss von Aschebestandteilen 
Die Elemente K, Na und Ca sind für ihre katalytische Aktivität während des Verga-
sungsprozesses von Kohle bekannt [54–57]. Besonders Biomasse kann größere Mengen 
dieser Elemente in der Asche beinhalten. Bei der Co-Vergasung von Kohle und Biomas-
se konnte daher eine Erhöhung der Reaktionsgeschwindigkeit und gleichzeitig die Ver-
ringerung des Restkoksanteils festgestellt werden, was auf katalytische Aschewirksam-
keit zurückgeführt wird [53, 57–62, 64, 80]. 
2.3 Stoffgeführte Prozesskette 
Der bereits beschriebene Prozess der Co-Vergasung kann als integraler Bestandteil einer 
stoffgeführten Prozesskette Anwendung finden. So besitzt die eozäne mitteldeutsche 
Braunkohle mit ihren hohen Bitumenanteilen ein besonderes stoffliches Nutzungspoten-
tial [81]. Entgegen der rein energetischen Brennstoffnutzung wird beispielsweise bei der 
Firma ROMONTA in Amsdorf seit ca. 100 Jahren die Toluolextraktion des enthaltenen 
Rohmontanwachses im Industriemaßstab betrieben. Der dabei entstehende Extraktions-
rückstand wird anschließend im Kraftwerk zur Erzeugung von elektrischem Strom ge-
nutzt. Ein neuer Ansatz sieht die möglichst ganzheitliche und damit CO2 reduzierte 
stoffliche Kohlenutzung mit Hilfe einer gestuften Prozesskette vor [82]. Im Rahmen des 
vom BUNDESMINISTERIUM FÜR BILDUNG UND FORSCHUNG (BMBF) geförderten For-
schungsprojekts IBI - Innovative Braunkohlenintegration in Mitteldeutschland werden 
dazu gezielt Fragestellungen bearbeitet, welche die unterschiedlichen Prozessstufen be-
treffen (siehe Abb. 2-1). 
 
Abb. 2-1: Stoffgeführte ibi Prozesskette zur Veredelung von mitteldeutscher Braunkohle [82] 
Eine Teilaufgabe ist die Modellierung und Simulation der Flugstromvergasung von 
Brennstoffmischungen, um bereits in der Planungsphase einer IBI-Pilotanlage die quan-
titative und qualitative Brennstoffflexibilität der eingesetzten Vergasertechnologie zu 
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beurteilen. Weiterhin ist es Ziel das zu entwickelnde Vergasermodell in ein Fließbildsi-
mulationsmodell der IBI-Prozesskette zu implementieren, damit ganzheitliche Prozess-
kettenanalysen durchgeführt werden können. 
2.4 Brennstoffauswahl und Brennstoffeigenschaften 
Für das Projekt IBI ist eine Brennstoffmischung vorgegeben, genannt BSM-ibi, welche 
für diese Arbeit als erste Referenzbrennstoffmischung herangezogen wird. Sie besteht 
aus getrockneter Braunkohle des Tagebaus Schleenhain der Firma MIBRAG, getrock-
netem Extraktionsrückstand der Toluolextraktion von Braunkohle der Firma RO-
MONTA und Koks der Niedertemperaturkonversion (NTK-Koks) von Braunkohle. Die 
Eigenschaften der Brennstoffe und deren Aschen sind in Tab. 2-3 aufgelistet. Es ist 
ersichtlich, dass die Eigenschaften der ibi-Brennstoffe und deren Aschen sehr ähnlich 
sind. Das ist zu erwarten, da die Reststoffe Extraktionsrückstand und NTK-Koks Fol-
geprodukte der Braunkohleveredlung sind. Aufgrund der Ähnlichkeit der Brennstoffe 
innerhalb der BSM-ibi wird für die vorliegende Arbeit eine zweite, in ihren Eigenschaf-
ten sehr viel heterogenere Brennstoffmischung definiert, um zusätzliche Rückschlüsse 
auf das Vergasungsverhalten von Brennstoffmischungen erlangen zu können. Sie besteht 
aus den Komponenten getrocknete Braunkohle, Rapsstroh und Petrolkoks und wird 
BSM-BRP genannt. Die Eigenschaften der Brennstoffe und deren Aschen sind in Tab. 
2-4 aufgelistet. Die Wahl dieser Brennstoffmischung ist an die Verfügbarkeit der Brenn-
stoffe im mitteldeutschen Raum angepasst. Neben der schon aufgeführten Braunkohle 
fällt in der Raffinerie Leuna Petrolkoks an. Raps wird im mitteldeutschen Raum exten-
siv angebaut, wobei mehr als 50 % der Rapspflanze als Reststoff anfällt. Ca. 40 % die-
ses Reststoffs muss für die Schließung der Humusbilanz wieder in den Boden eingear-
beitet werden, der Rest steht für andere Verwertungsmöglichkeiten zur Verfügung [83]. 
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Tab. 2-3: Brennstoff- und Ascheeigenschaften der BSM-ibi (Labor IEC) 
1 Dulong, 2 5 Punkt-BET(N2), 3 800 °C Koks, 4 DIN 51730 red. Bedingungen, 5 ox. Bedingungen 
  
Parameter Einheit Braunkohle-ibi Extraktionsrückst. NTK-Koks
Wasser Ma.-% (an) 10,00 10,00 2,00
Elementaranalyse Ma.-% (wf)  
  C  65,19 64,05 64,35
  H  5,10 4,51 3,33
  O  16,76 17,58 15,51
  N  0,53 0,57 0,71
  S  1,90 1,98 2,01
  Asche  10,52 11,31 14,09
Immediatanalyse Ma.-% (wf)  
  fixer Kohlenstoff  32,58 35,03 44,37
  Flüchtige  56,90 53,66 41,54
  Asche  10,52 11,31 14,09
Heizwertanalyse   
  unterer Heizwert Hu (wf)1 MJ/kg 25,95 24,73 23,72
  oberer Heizwert Ho (wf)1 MJ/kg 27,07 25,72 24,45
Porosimetrie   
  Rohdichte ρroh kg/m3 538,10 552,40 580,40
  Reindichte ρrein kg/m3 1429,00 1444,30 1525,20
  spez. Koksoberfläche2,3 ap,int m2/g 292,52 302,85 281,79
  Koksgesamtporosität3 ε % 61,60 57,73 61,97
  Koksmikroporosität3 εmi % 2,96 8,19 6,63
  Koksmesoporosität3 εme % 1,59 2,29 2,21
  Koksmakroporosität3 εma % 57,05 47,25 53,13
Ascheeigenschaften4  
  Aschefließtemperatur θf °C 1367,00 1340,00 1331,00
  Base/Säure-Verhältnis Λ  1,11 0,89 1,17
RFA-Asche5 Ma.-%  
  MgO  4,62 3,88 5,11
  Al2O3  9,37 12,24 8,69
  SiO2  20,44 23,56 25,74
  SO3  36,29 31,55 24,46
  K2O  0,26 0,51 0,26
  CaO  26,98 24,89 31,88
  TiO2  0,49 0,64 0,52
  Fe2O3  1,54 2,73 3,35
  Na2O  0,00 0,00 0,00
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Tab. 2-4: Brennstoff- und Ascheeigenschaften der BSM-BRP (Labor IEC, [84]) 
1 Dulong, 2 5 Punkt-BET(N2), 3 800 °C Koks, 4 DIN 51730 red. Bedingungen, 5 ox. Bedingungen, 6 [84] 
  
Parameter Einheit Braunkohle-ibi Rapsstroh Petrolkoks
Wasser Ma.-% (an) 10,00 15,00 1,64
Elementaranalyse Ma.-% (wf)  
  C  65,19 45,69 91,96
  H  5,10 5,44 3,60
  O  16,76 39,76 0,84
  N  0,53 1,06 1,69
  S  1,90 0,19 1,82
  Asche  10,52 7,86 0,09
Immediatanalyse Ma.-% (wf)  
  fixer Kohlenstoff  32,58 16,54 91,25
  Flüchtige  56,90 75,60 8,66
  Asche  10,52 7,86 0,09
Heizwertanalyse   
  unterer Heizwert Hu (wf)1 MJ/kg 25,95 16,08 35,62
  oberer Heizwert Ho (wf)1 MJ/kg 27,07 17,27 36,40
Porosimetrie   
  Rohdichte ρroh kg/m3 538,10 567,00 1720,00
  Reindichte ρrein kg/m3 1429,00 1446,00 2065,20
  spez. Koksoberfläche2,3 ap,int m2/g 292,52 31,29 0,746
  Koksgesamtporosität3 ε % 61,60 79,58 16,726
  Koksmikroporosität3 εmi % 2,96 17,88 0,006
  Koksmesoporosität3 εme % 1,59 1,09 4,016
  Koksmakroporosität3 εma % 57,05 60,52 12,716
Ascheeigenschaften4  
  Aschefließtemperatur θf  °C 1367,00 1455,00 >1560,00
  Base/Säure-Verhältnis Λ  1,11 17,95 1,02
RFA-Asche5 Ma.-%  
  MgO  4,62 2,64 1,88
  Al2O3  9,37 1,17 5,07
  SiO2  20,44 3,32 36,53
  SO3  36,29 13,92 16,96
  K2O  0,26 39,34 3,26
  CaO  26,98 39,28 7,54
  TiO2  0,49 0,05 0,41
  Fe2O3  1,54 0,28 15,74
  Na2O  0,00 0,00 12,61
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2.5 Ableitung der Aufgabenstellung und Methodik 
Aus der vorangestellten Literaturdiskussion und den Randbedingungen aus IBI ergibt 
sich die nachstehende Aufgabenstellung der Arbeit und die darin angewendete Metho-
dik der Systemanalyse der Vergasung von Brennstoffmischungen, welche in Abb. 2-2 
graphisch dargestellt ist. 
 Entwicklung eines Reaktornetzwerkmodells (RNM) inklusive Submodellen für die (1)
Flugstromvergasung von Brennstoffmischungen unter Berücksichtigung erhöhter 
Prozessdrücke, der Strömungsbedingungen im Reaktor sowie der Reaktionskinetik, 
 Implementierung des RNM inklusive Submodellen (FORTRAN) in die Fließbildsimu-(2)
lationsumgebung ASPEN PLUS (AP), 
 Validierung des RNM für verschiedene Vergasertechnologien anhand Bilanzie-(3)
rungsdaten aus der Literatur 
 PEFR-Vergaser 20 bar(a), 15 kW(th) [4] 
 SFGT-Vergaser 30 bar(a), 200 MW(th) [34, 85] 
 Hybridwandvergaser 100 bar(a), 1 GW(th) [6], 
 systematische Variation der Massenanteile der in Kapitel 2.4 definierten ternären (4)
Brennstoffmischungen, um die mit einem RNM abbildbaren Effekte bei der Flug-
stromvergasung zu analysieren, 
 Erstellung von vergaserspezifischen Dreiecksdiagrammen zur Ermittlung von vali-(5)
den Betriebsbereichen der Co-Vergasung binärer und ternärer Brennstoffmischun-
gen. 
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3 Entwicklung des Reaktornetzwerkmodells 
Dieses Kapitel widmet sich der physikalischen und chemischen Modellierung der Phä-
nomene im Flugstromvergasungsreaktor und deren Abbildung in einem eindimensiona-
len Reaktornetzwerkmodell (RNM) in der Fließbildsimulationssoftware ASPEN PLUS. 
Besonderes Merkmal dieser Arbeit ist dabei die Modellentwicklung speziell für Brenn-
stoffmischungen. 
Allgemeine Modellannahmen: 
 Die Einzelbrennstoffe innerhalb einer Brennstoffmischung sind homogen vermischt. 
Dichteabhängige Entmischungseffekte werden nicht betrachtet. 
 Die Brennstoffpartikel bestehen aus Kokskohlenstoff, Flüchtigen, Wasser (Feuchte) 
und Asche, wobei Asche als chemisch inert betrachtet wird. 
 Die Brennstoffpartikel besitzen Kugelform. 
 Eine thermische oder mechanische Partikelfragmentierung wird nicht betrachtet. 
 Die Spurstoffbildung von COS, HCN und NH3 wird nicht betrachtet. 
 Es werden keine Kurzschlussströmungen im Reaktor betrachtet. 
 Die Einbindung von Kohlenstoff in die Schlacke wird nicht betrachtet. 
 Der katalytische Einfluss von Alkalien wie K, Na und Ca auf die Vergasung wird 
nicht betrachtet. 
Annahmen für kinetische Modellierung: 
 Der Temperaturgradient im Partikel wird vernachlässigt. 
 Der Wärmetransport zwischen Partikel- und Gasphase findet ohne zeitliche Verzö-
gerung statt. 
 Partikel- und Gasphase bewegen sich in einer idealisierten Pfropfenströmung durch 
den Vergasungsreaktor, wodurch radiale Konzentrations- und Temperaturgradien-
ten nicht betrachtet werden. 
 Es existieren keine axialen oder radialen Druckgradienten im Vergasungsreaktor. 
  




Für die Modellierung und Simulation des RNM wird die Fließbildsimulationssoftware 
ASPEN PLUS (AP) gewählt. Nachstehend sind Auswahlkriterien aufgelistet, die zur Ent-
scheidung für den Einsatz von AP beigetragen haben. 
 Das RNM kann in ein komplexes Gesamtprozesskettenmodell integriert werden. (1)
 AP nutzt die umfangreiche physikalisch-chemische Stoffdatenbank ASPEN PROPR-(2)
TIES ENTERPRISE DATABASE (APED) und garantiert somit eine konsistente Da-
tenbasis für die Simulation. 
 Die Formulierung des mathematischen 1D Modells der Flugstromvergasung ist mit (3)
Hilfe einer extern programmierten FORTRAN77-Prozedur möglich, welche das AP 
Standardmodell eines Pfropfenströmungsreaktors (RPlug) erweitert. 
 AP ermöglicht die Feststoffvergasung von Brennstoffen, die über Elementar-, Im-(4)
mediat- und Schwefelanalyse charakterisiert sind. Andere Fließbildsimulationsum-
gebungen sehen diese Spezialisierung nicht vor oder sind nur mit hohem Aufwand 
für die Feststoffvergasung zu ertüchtigen. 
 Das IEC hält eine umfangreiche Datenbank validierter AP Fließbildmodelle von (5)
Prozessen der Vergasung, der Gasaufbereitung und der chemischen Synthese vor. 
Das in dieser Arbeit entwickelte RNM erweitert die Modelldatenbank um bisher 
nicht verfügbare kinetische 1D Flugstromvergasermodelle. 
3.2 Thermodynamische Zustandsgleichung 
Zur Abbildung des Realgasverhaltens im Vergasungsreaktor bei erhöhtem Druck und 
erhöhter Temperatur, wird die in Gl. (3.1) beschriebene REDLICH-KWONG Zustands-
gleichung mit der SOAVE α-Funktion aus Gl. (3.2) für Tr<1 bzw. der BOSTON-MATHIAS 
α-Funktion aus Gl. (3.3) für Tr>1 herangezogen [86]. 
2 2
c
m m m c c
0,08664 TT aα 0,42747 Tp mit a und b
V b V (V b) p p
 (3.1) 
2




T 1 mT T : α(T) exp c 1 T mit T , c 1 und d 1
T d 2
 (3.3) 
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Darin ist p der Systemdruck in bar,  die universelle Gaskonstante in kJ/(kmol K), T 
die Temperatur in K, Vm das molare Volumen in m3/kmol, Tc die Temperatur am kriti-
schen Punkt, pc der Druck am kritischen Punkt, Tr die reduzierte Temperatur und m 
ein vom azentrischen Faktor ω abhängiger Modellparameter. 
2m 0,48508 1,55171ω 0,15613ω   (3.4) 




T p3ω lg 1
7 T T p
  (3.5) 
Darin ist Ts der Siedepunkt. 
Die REDLICH-KWONG Zustandsgleichung mit SOAVE α-Funktion [88] ist für die Zu-
standsberechnung von Gasgemischen und Gas-Flüssigkeitsgleichgewichten inklusive 
überkritischer Komponenten geeignet. Für Hochtemperaturprozesse, wie die Vergasung 
und die Verbrennung, mit Systemtemperaturen oberhalb der kritischen Temperatur der 
vorliegenden Gase, stellt die BOSTON-MATHIAS α-Funktion genauere Approximationen 
als die SOAVE α-Funktion bereit [86]. Sie ist insbesondere einzusetzen, wenn die redu-
zierte Temperatur den Wert Tr>5 erreicht, da in diesem Fall die SOAVE α-Funktion 
unrealistische Ergebnisse erzeugt. Für die Hauptgaskomponenten in einem Flugstrom-
vergaser trifft Tr>5 allgemein zu. 
3.3 Stoffdatenbank 
Die für die Prozesssimulation notwendigen Stoffdaten einer großen Anzahl chemischer 
Reinstoffe und Verbindungen werden in der APED vorgehalten. Folgende Eigenschaften 
sind tabelliert: Siedepunkt Ts, kritische Temperatur Tc, kritischer Druck pc, kritische 
Dichte ρc, Tripelpunkt, Standardbildungsenthalpie 0fΔH , Dichte ρ(T), Wärmekapazität 
cp(T), Dampfdruck p(T), Viskosität η(T), Verdampfungsenthalpie ΔHv(T), Oberflä-
chenspannung σ(T) und Wärmeleitfähigkeit λ(T). Die mit (T) gekennzeichneten tempe-
raturabhängigen Eigenschaften werden aus Regressionspolynomen berechnet. Der vali-
dierte Temperaturwertebereich dieser Polynome liegt jedoch teilweise unterhalb der für 
die Vergasung und Verbrennung relevanten Temperaturen [89]. Eine Extrapolation 
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dieser Werte für die Vergasungssimulation ist daher notwendig und beinhaltet a-priori 
ein systematisches, aber nicht zu verhinderndes Fehlerpotential für die Simulation. 
3.4 Strömungsbedingungen im Flugstromreaktor 
3.4.1 Zonenmodell 
In Anlehnung an Monaghan und Ghoniem [18] ist ein generischer Flugstromvergaser im 
stationären Zustand in charakteristische Zonen unterteilbar und somit in einem 1D-
RNM darstellbar. Dieser Modellansatz ist am Beispiel der Geometrie des SFGT-
Vergasers in Abb. 3-1 (um 90° nach links gedreht) nachvollzogen und für die vorliegen-
de Arbeit analog Abb. 3-2 adaptiert. Direkt hinter dem Vergasungsstoff- und Verga-
sungsmitteleintrag bildet sich eine durch Drall induzierte, turbulente Nahbrennerzone 
(Zone I), in der Trocknung, Pyrolyse und Abbrand der flüchtigen Brennstoffbestandtei-
le stattfinden. 
 
Abb. 3-1: Schematische Darstellung der Strömungsverhältnisse in einem Flugstromvergasungs-
reaktor am Beispiel des SFGT-Vergasers (nach [18]) 
Zone I ist in AP als Kombination von RGibbs-, RStoic- und RYield-Blöcken abgebil-
det, mit deren Hilfe eine Differenzierung der Prozessschritte Trocknung, Pyrolyse und 
Abbrand für jede Komponente der Brennstoffmischung ermöglicht wird. Daran an-
schließend ist eine Jetzone (Zone II) zu beobachten, in welcher der überwiegende Anteil 
heterogener Vergasungsreaktionen abläuft. 
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Zone II ist in AP kinetisch durch einen oder mehrere RPlug-Blöcke abgebildet, in Ab-
hängigkeit davon, ob eine Rezirkulation von Gas und Partikeln zurück in Zone II not-
wendig ist. Ein Teil der Partikel und der Gasphase geht nach der Jetzone in die Rezir-
kulationszone (Zone III) nahe der Reaktorwand über und fließt entweder in die Jetzone 
zurück oder bewegt sich für längere Zeit im Rezirkulationskreislauf. Zone III ist in AP 
als RGibbs modelliert. Die Auslaufzone (Zone IV) im Anschluss an Zone II ist in AP 
kinetisch als RPlug modelliert. Der abschließende Wasserquench (Zone V) ist in AP als 
RGibbs modelliert aber in Abb. 3-1 nicht dargestellt. Monaghan [16] beschreibt durch 
geometrische Abstraktion die Größenverhältnisse der Zonen im RNM eines einstufigen 
Flugstromvergasers (Tab. 3-1). Es wird der Öffnungswinkel der Jetzone α eingeführt. 
Dieser durch Drall und ablaufende Verbrennungsreaktionen beeinflusste Wert beträgt 
nach Beer [90] maximal 9,7°. Die Form und der Durchmesser der Rezirkulationszone 
werden von Monaghan [16] nicht detailliert beschrieben. Weiterhin nimmt Monaghan 
[16] an, dass der vollständige durch Zone III rezirkulierte Massestrom entweder vor 
Zone I oder vor Zone II wieder in die Kernströmung eingespeist wird. 
In der vorliegenden Arbeit werden die geometrischen Beziehungen aus Tab. 3-1 adap-
tiert und an späterer Stelle durch Vergleich mit CFD-Simulationsergebnissen validiert 
bzw. durch Sensitivitätsanalysen auf ihren Modelleinfluss überprüft. 
Tab. 3-1: Geometrie und Größenverhältnisse der Zonen im RNM [16] 
Zone Körper Länge der Zone Durchmesser der Zone 
I – Nahbrennerzone Zylinder lI=dBrenner dI=dBrenner 
II – Jetzone Kegelstumpf lII=(dReaktor-dBrrenner)/2tanα dII=dBrenner bis max. dReaktor 
III - Rezirkulationszone k.A. lIII=lI+lII k.A. 
IV - Auslaufzone Zylinder lIV=lReaktor-lIII dIV=dReaktor 
Das Rezirkulationsverhältnis σ (Gl. (3.6)) wird nach Pedersen [17] ermittelt und kann 
durch die in Beer [90] und Smart et al. [91] beschriebene Korrelation von Thring und 





  (3.6) 
Reaktor
Brenner
dσ 0,47 0,5 100 %
d
  (3.7) 




Abb. 3-3:Darstellung der Rezirkulationsverhältnisse σ für die Vergaser SFGT und BYU 
Die Korrelation von Thring und Newby ist in Abb. 3-3 graphisch dargestellt. Es ist 
jedoch aus der Literatur nicht nachvollziehbar, wie rm  zu ermitteln ist. Im stationären 
Betriebszustand sind zwei Bilanzierungsvarianten möglich: rm  ist der Massenstrom, 
welcher (1) tatsächlich zwischen Rezirkulationszone und Kernzone ausgetauscht wird 
oder (2) absolut im Rezirkulationskreislauf vorliegt. Im Vergleich beider Werte ergibt 
sich im letzteren Fall ein signifikant größerer Wert für σ. Beide Bilanzierungsansätze 
sind in Abb. 3-3 für den SFGT-Vergaser und den BYU-Vergaser aufgetragen. Die Wer-
te sind aus CFD-Simulationen der jeweiligen Vergaser entlehnt und nach der in Anhang 
5 beschriebenen Methode ermittelt. Es ist zu erkennen, dass die Korrelation von Thring 
und Newby weder für den SFGT-Vergaser noch für den BYU-Vergaser realistische Ap-
proximationen wiedergibt, nicht zuletzt, weil die Annahme des relativen Brenner-
durchmessers signifikant größer als bei den untersuchten Vergasern ist. Weiterhin ist 
ersichtlich, dass die Bilanzierungsmethode zur Bestimmung von σ einen großen Einfluss 
auf das Ergebnis hat. So variiert σ für den SFGT-Vergaser um den Faktor 5,3 und für 
den BYU-Vergaser um den Faktor 4,8. Für das Modell der vorliegenden Arbeit wird 
rm  anhand Variante (1) ermittelt, d.h., nur der tatsächlich zwischen Rezirkulationszo-
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Die durchschnittliche Verweilzeit von Gas und Partikeln in Flugstromvergasungsreak-
toren liegt im Bereich weniger Sekunden [5, 7]. Hierbei muss unterschieden werden zwi-
schen (1) der schnell fließenden Kernströmung mit vergleichsweise niedrigen Verweilzei-
ten und (2) der langsameren Rezirkulationsströmung mit vergleichsweise hohen Ver-
weilzeiten. Die Verweilzeit in der vorangestellten Nahbrennerzone ist sehr klein und 
gegenüber den Verweilzeiten der anderen Zonen vernachlässigbar [21]. 
Am Beispiel von Ergebnissen einer stationären 2D achsensymmetrischen CFD-
Simulation des 200 MW(th) SFGT-Vergasers mit Brennstoff Lausitzer Braunkohle von 
Vascellari et al. [92] lässt sich zeigen, dass eine verweilzeitbasierte Unterscheidung zwi-
schen Jetzone und Rezirkulationszone möglich ist. In Abb. 3-4 ist zu sehen, dass 50 % 
der im Vergaser aufgegebenen Kohlepartikel eine Verweilzeit <0,5 s aufweisen und der 
Graph bis zur Stelle Q50 einen steilen Anstieg besitz. Diese Partikel bewegen sich von 
der Nahbrennerzone über die Jetzone direkt in die Auslaufzone und werden nicht rezir-
kuliert. Partikeltrajektorien aus Vascellari et al. [92] bestätigen diese Aussage (siehe 
Abb. A 4). Anschließend zeigt der Graph ein Knie und nimmt, beeinflusst durch Parti-
kelrezirkulation, mit steigender Verweilzeit ab. 
 

























Partikelverweilzeit τP in s
Q50 Q95Q90Q70
Ø τP = 1,71 s
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Alle Partikel mit Verweilzeiten oberhalb der Q50-Marke passieren demnach die Rezirku-
lationszone. Anschließend fließen sie entweder wieder in die Jetzone zurückzufließen 
oder verbleiben längere Zeit in der Rezirkulationszone, um gegebenenfalls als aufge-
schmolzene Schlacketröpfchen an der Vergaserwand abgeschieden zu werden. 
In der Studie von Gazzani et al. [21] wird das Modell von Monaghan und Ghoniem [18] 
für die 1D Simulation des mit Hartbraunkohle gefeuerten SHELL-Vergasers der Leis-
tungsklasse 1 GW(th) angewendet. In Tab. 3-2 sind die darin berechneten Partikelver-
weilzeiten der jeweiligen Reaktorzone angegeben. Ein Verweilzeitunterschied zwischen 
Zone I und Zone II/IV von 2 Größenordnungen ist zu beobachten. Die Vernachlässi-
gung der kinetischen Nahbrennerzonenmodellierung im RNM ist somit statthaft. 
Tab. 3-2: Simulationsergebnisse der Partikelverweilzeiten im Shell-Vergaser [21] 
Reaktorzone Verweilzeit in s 
Nahbrennerzone (Zone I) 0,002 
Jetzone (Zone II) 0,500 
Rezirkulationszone (Zone III) k.A. 
Auslaufzone (Zone IV) 0,760 
Im kinetisch modellierten Teil des RNM der vorliegenden Arbeit (RPlug) wird die Gas-






  (3.8) 
Das Reaktorvolumen VR in m3 bezieht sich an dieser Stelle auf das Volumen des im 
RNM angenommenen geometrischen Körpers analog Tab. 3-1. 
Die Feststoffverweilzeit τs wird in Abhängigkeit der Momentenbilanz mit der iterativen 
Methode von Wen und Chaung [13] und deren Anwendung für ASPEN PLUS von Chang 
[93] approximiert. 
  




Für die Modellierung der festen Phase im Vergasungsreaktor muss aus einer Vielzahl 
existierender Partikelmodelle ein geeignetes ausgewählt werden. Zur Veranschaulichung 
ist in Abb. 3-5 eine Graphik der am häufigsten in der Feststoffvergasungsmodellierung 
verwendeten Modelle abgebildet und in Tab. 3-3 zusammengefasst. Das RANDOM PORE 
MODEL [94] ermöglicht von den aufgelisteten Partikelmodellen im überwiegenden Teil 
der Fälle die genaueste Beschreibung der Porenstruktur und Oberflächenentwicklung 
eines Kokspartikels während des Vergasungsprozesses [46, 95]. Die Poren werden dabei 
als zylindrische Freiräume verschiedener Größen verstanden, deren Mantelflächen die 
innere Oberfläche des Partikels bilden. Mit fortschreitendem Kokskohlenstoffumsatz 
kommt es zu einer Vergrößerung des Porendurchmessers und damit der reaktiven Ober-
fläche und folglich der Reaktionsgeschwindigkeit. Durch anschließend häufiger auftre-
tende Überlappungen der Poren verringert sich danach die verfügbare Reaktionsober-
fläche wieder. Mit Hilfe dieses Modells ist es daher möglich, ein Maximum der Reakti-
onsgeschwindigkeit über dem Umsatzverlauf darzustellen. 
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In der Literatur ist die Übereinstimmung des RANDOM PORE MODEL Ansatzes mit ex-
perimentellen Versuchen zur Vergasung unterschiedlichster Kokse aus Kohle und Bio-
masse im Temperaturbereich von 750 °C - 1500 °C nachgewiesen [46, 95–98]. Somit 
wird bei Vergleichen anderer Partikelmodelle mit dem RANDOM PORE MODEL häufig 
die beste Annäherung an Experimentaldaten erreicht [46, 99]. 
Tab. 3-3: Übersicht zu Partikelmodellen 
Name f(UC) dP ρP ε Lit. 
Homogeneous Model 1-UC konst. ρP~1/UC - [100]
Shrinking Particle Model (1-UC)2/3 dP~1/UC konst. x [101]
Shrinking Non-reactive Core Model (1-UC)2/3 konst. ρP~1/UC - [102]
Grain Model (1-UC)2/3 konst. ρP~1/UC x [103]
Random Pore Model (1-UC)(1-ψ ln(1-UC))1/2 konst. ρP~1/UC x [94] 
In Abb. 3-6 sind zur Verdeutlichung der Modellunterschiede aus Tab. 3-3 die normier-
ten Reaktionsgeschwindigkeiten bei zunehmendem Kokskohlenstoffumsatz berechnet 
und graphisch dargestellt. Weiterhin sind für RANDOM PORE MODEL Kurven für unter-
schiedliche Strukturparameter ψ abgetragen. 
 
Abb. 3-6: Vergleich verschiedener Partikelmodelle hinsichtlich des Verlaufs der normierten 




























Kokskohlenstoffumsatz UC-Koks in %
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Random Pore Model (Ψ=5)
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Es ist zu erkennen, dass im Vergleich zum HOMOGENEOUS MODEL im SHRINKING PAR-
TICLE MODEL und im RANDOM PORE MODEL eine höhere Reaktionsgeschwindigkeit 
aufgrund einer größeren verfügbaren Reaktionsoberfläche vorhergesagt wird. 
Zur Implementierung des RANDOM PORE MODEL im RNM kommt Gl. (3.9) zum Ein-
satz. Die Entwicklung der spezifischen internen Koksoberfläche ap,int in m2/g jedes 
Brennstoffs β in einer Brennstoffmischung wird hier als Funktion des Kokskohlenstoff-
umsatz UC-Koks abgebildet und hängt von der spezifischen partikelinternen Anfangskoks-
oberfläche ap,int,0 in m2/g ab. 
p,int,β C Koks,β,waf p,int,0,β C Koks,β,waf β C Koks,β,wafa (U ) a (1 U ) 1 ψ ln(1 U )  (3.9) 






,  (3.10) 
welcher jedoch aufgrund des hohen experimentellen Aufwands zur Bestimmung der 
Porenlänge LP in m nur selten bestimmt wird. Alternativ kann ψ nach Zolin et al. [95] 
berechnet werden, indem der Zahlenwert für UC-Koks bei maximal gemessener Reaktions-
geschwindigkeit in Gl. (3.11) eingesetzt wird. In einer Untersuchung von neun Welt-




2 ln(1 U 1
ψ
)
  (3.11) 
Unter Nutzung von Versuchsdaten der Vergasung von BSM-ibi Brennstoffkoksen 
(900 °C Verkokungstemperatur) kann unter CO2-Atmosphäre in einer Thermowaage 
(TGA) [104] mit Hilfe von Gl. (3.11) der Modellparameter ψ für den jeweiligen ibi-
Brennstoffkoks ermittelt werden. 
In Abb. 3-7 sind für den Koks der Braunkohle-ibi, für den Koks des Extraktionsrück-
stands und für den NTK-Koks die Verläufe der Reaktionsgeschwindigkeit über dem 
Kokskohlenstoffumsatz und die resultierenden ψ-Werte aufgetragen. Es ist ersichtlich, 
dass das Maximum der Reaktionsgeschwindigkeit und somit der Wert für ψ zwischen 
den Brennstoffen variiert. 




Abb. 3-7: Ermittlung von ψ aus atmosphärischen TGA-Versuchen für BSM-ibi bei 900 °C Ver-
gasungstemperatur unter CO2-Atmosphäre [104] 
In Tab. 3-4 sind die in dieser Arbeit verwendeten Werte für den Strukturparameter ψ 
der unterschiedlichen Brennstoffe aufgelistet. Für den Brennstoff Rapsstroh wurde der 
ψ-Wert für Japangras von Matsumoto et al. [105] adaptiert und für Petrolkoks von Zou 
et al. [84]. Das Vergasungsverhalten von Petrolkoks ist mit dem RANDOM PORE MODEL 
nur einschränkt abbildbar, da Petrolkoks keine ausgeprägte Porenstruktur entwickelt 
[84]. Auf eine Vermischung unterschiedlicher Porenmodelle wird an dieser Stelle jedoch 
verzichtet, um eine konsistente Modellgrundlage für die Simulation vorzuhalten. 
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3.6 Modellierung der Reaktorzonen 
Im Folgenden wird die AP-Modellierung der in Kapitel 3.4.1 beschriebenen Reaktorzo-
nen dokumentiert. Es wird der bereits ab Gl. (2.10) eingeführte Index β verwendet, 
welcher in der Brennstoffmischung den jeweils zu betrachtenden Einzelbrennstoff iden-
tifiziert. 
3.6.1 Nahbrennerzone (Zone I) 
Wie bereits erwähnt, findet die Trocknung, die Pyrolyse und der Abbrand von Pyroly-
seprodukten in einem Flugstromvergaser sehr schnell statt (Größenordnung von Milli-
sekunden [18, 21]) und wird daher im RNM nicht kinetisch modelliert. Am Austritt von 
Zone I liegt daher der vollständig entgaste Koks vor [16]. Für diese Arbeit werden an-
hand experimenteller Daten des IEC und aus der Arbeit von Mill [106] Pyrolysepro-
duktverteilungen der eingesetzten Brennstoffe bei 20 bar(a) ermittelt und in AP in 
RYield-Reaktorblöcken hinterlegt. Die verwendeten Produktverteilungsdaten sind in 
Anhang 6 zusammengefasst, wobei eine Anpassung an den Pyrolysedruck nicht berück-
sichtigt ist. Es wird angenommen, dass das Pyrolyseproduktspektrum aus CO, H2, CO2, 
H2O, CH4, N2, H2S und C6H6, sowie Pyrolysekoks besteht. C6H6 (Benzol) repräsentiert 
als Pseudospezies alle Teerverbindungen [16]. Der gebildete Pyrolysekoks schließt in 
einem Zwischenschritt die Elementebilanz der Pyrolyse und beinhaltet die überschüssi-
gen Anteile an C, H, N, S, O, welche anschließend abgetrennt in Elementarform dem 
Pyrolyseabbrand zugeführt werden. Durch die individuelle Anpassung der Pyrolysepro-
duktverteilungen an die Einsatzstoffe kann auf die Verwendung komplexerer Pyrolyse-
modelle, wie dem CPD-MODELL [107], dem FLASHCHAIN-MODELL [108] oder dem FG-
DVC-MODELL [109], verzichtet werden. 
Der Abbrand der gasförmigen Pyrolyseprodukte wird durch einen mit Luft oder techni-
schem Sauerstoff betriebenen RGibbs-Reaktorblock zur Minimierung der freien GIBBS-
Enthalpie herbeigeführt. Ein Teil der dabei freiwerdenden Reaktionswärme wird zur 
Bereitstellung der im RYield ermittelten Pyrolysewärme verwendet. 
Im Vergleich zur oft in der AP-basierten Fließbildvergasungssimulation verwendeten, 
stark vereinfachten Modellierung der vollständigen Brennstoffzersetzung in die Elemen-
tarbestandteile O2, H2, N2, CS, S und Asche, wird mit dem gewählten Ansatz in dieser 
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Arbeit ein mögliches Produktspektrum am Eingang der Vergasungszone (Zone II) be-
reitgestellt. 
Für die Modellierung der Vergasung von Brennstoffmischungen muss eingeschränkt 
werden, dass die in Kapitel 2.2.5 beschriebenen Synergieeffekte durch Wasserstoffaus-
tausch während der Pyrolyse von Brennstoffmischungen nicht abgebildet werden kön-
nen. Für die Simulation von Flugstromreaktoren wird die Pyrolyse jedoch als unterge-
ordnetes Phänomen betrachtet und deren Einfluss auf das Vergasungsergebnis als nied-
rig eingestuft. 
3.6.2 Jetzone (Zone II) 
In der Jetzone findet der wesentliche Teil der heterogenen und homogenen Vergasungs-
reaktionen statt. Sie wird in AP als idealer Pfropfenströmungsreaktor (RPlug) mit va-
riablem Durchmesser modelliert. Über eine externe an AP gekoppelte FORTRAN77 Pro-
zedur werden die Submodelle für die Partikelbeschreibung (Kapitel 3.5) sowie das im 
Folgenden dokumentierte Modell für die Beschreibung der Reaktionskinetik (chemische 
Kinetik und Diffusion) implementiert. Der kommentierte Quellcode der FORTRAN77 
Prozedur ist in Anhang 11 einzusehen. 
In Erweiterung zu den in Kapitel 2.1.1 vorgestellten heterogenen Vergasungsreaktionen 
von Kohlenstoff wird in Gl. (3.12) die heterogene Schwefelwasserstoffbildung eingeführt. 
Weitere Hochtemperaturreaktionen zur Spurstoffbildung von COS, NH3 und HCN wer-
den in dieser Arbeit, wie in den Modellannahmen aufgeführt, nicht betrachtet. 
10R
2 2S H H S   
0
RH 20 kJ mol  (3.12) 
Masse- und Energieerhaltung 
Gl. (3.13) beschreibt die Stoffänderungsgeschwindigkeit der festen Phase infolge hetero-
gener Vergasungsreaktionen, und Gl. (3.14) beschreibt die Masseerhaltung der Gaspha-




i i m,β s i i β s
m 1 β 1
m (ν ν )R M (ν ν )R M
x
 (3.13) 
10 5 91 4
4 z 9
R R RR Ri
i i m,β i i i β i i i m i
m 1 β 1 m 5
m (ν ν )R M (ν ν )R M (ν ν )R M
x
 (3.14) 
Kapitel 3   Entwicklung des Reaktornetzwerkmodells 37 
 
 
Hierbei ist x die Axialkoordinate in m, sm  der Massestrom der spezifischen Festphasen-
edukte (Kohlenstoff oder Schwefel), im  der Massestrom der Gasphasenedukte in kg/s, 
ν  die Stöchiometriezahl der Edukte, ν  die Stöchiometriezahl der Produkte, R die Re-
aktionsrate in der AP-spezifischen Einheit kmol/(m s), m die Reaktionsnummer und M 
ist die molare Masse in kg/kmol. 
Die Energieerhaltung in RPlug wird analog Gl. (3.15) berechnet. H steht für den Ent-
halpiestrom in kJ/s, RΔ h für die Reaktionsenthalpie in kJ/kmol, V,Zone IIQ  für den 
Wärmeverluststrom durch die Reaktorwand in kJ/s und HQ  für einen extern zugeführ-
ten Wärmestrom in kJ/s, z.B. in Form einer elektrischen Wandbeheizung. 
1 10
10 z
V,Zone IIR R H
m,β R m,β
m 1 β 1
Q QH R Δ h
x x x
  (3.15) 
Der Wärmeverluststrom V,Zone IIQ  setzt sich aus einem Konvektions- und einem Strah-
lungsanteil gemäß Gl. (3.16) zusammen. Wärmeverluste aus der Jetzone werden jedoch 
nur berücksichtigt, wenn die Jetzone durch die Reaktorwand begrenzt wird und somit 
ein direkter Wärmeübergang durch die Wand möglich ist. 
V,Zone II K,Zone II S,Zone IIQ Q Q   (3.16) 
Reaktionsgeschwindigkeit 
Die in Gl. (3.13) - (3.15) enthaltenen Ausdrücke für die Reaktionsgeschwindigkeit R 
sind von Laurendeau [110] abgeleitet und in Gl. (3.17) und (3.18) aufgeführt. 
1 4 10 1 4 10 mR R ,R R R ,R n 2
m,β m,β m,β p,int,β p,ex,β i,S,m roh,P Zone II C
πR k (η a a )p ρ d M
4
 (3.17) 
m,i5 9 5 9
N
nR R R R 2
m m i Zone II
i 1
πR k c d
4
  (3.18) 
Darin ist 1 4 10R R ,Rk  die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der heterogenen Reaktionen 
in kg/(m2 s atmn), 5 9R Rk  die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der homogenen Re-
aktionen in 1/s, η der Porennutzungsgrad oder auch Effektivitätsfaktor genannt, aP,int 
die interne spezifische Partikeloberfläche in m2/kg, aP,ex die externe spezifische Partikel-
oberfläche in m2/kg, pi,S der Eduktgaspartialdruck der Komponente i an der Partikel-
oberfläche in atm, ρroh,P die Partikelrohdichte kg/m3, dZone II der Durchmesser von Zo-
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ne II in m, n die Reaktionsordnung und ci die Konzentration der Eduktgase in 
kmol/m3. 
Neben der bereits im Partikelmodell definierten internen spezifischen Partikeloberfläche 
berechnet sich die externe spezifische Partikeloberfläche gemäß Gl. (3.19). Darin ist rP 
der Partikelradius in m, mP die Partikelmasse in kg und Ω die Oberflächenrauigkeit des 
Partikels. Ω wird in Anlehnung an Monaghan und Ghoniem [18] auf den Wert 5 fixiert. 
Die interne Partikeloberfläche ist für poröse Partikel allerdings um Größenordnungen 
größer, womit die externe Partikeloberfläche eine untergeordnete Rolle für die Berech-








  (3.19) 
Die Geschwindigkeitskonstanten k für heterogene und homogene Reaktionen können 
mit Hilfe von Exponentialfunktionen nach ARRHENIUS ermittelt werden und sind in 
Gl. (3.20) und (3.21) beschrieben. Darin ist 1 4 10R R ,RA  der Frequenzfaktor der heteroge-
nen Reaktionen in kg/(m2 s atmn), 5 9R RA  der Frequenzfaktor der homogenen Reaktio-
nen in 1/s, E ist die Aktivierungsenergie in kJ/kmol,  ist die universelle Gaskonstante 
in kJ/(kmol K) und TP ist die Partikeltemperatur in K. 






  (3.20) 





  (3.21) 
Der Porennutzungsgrad η des Partikels kann unter der Annahme der Verwendung ku-





  (3.22) 
Der darin enthaltene Thiele-Modul φ berechnet sich wie folgt [110]: 
m,β1 4 10 n 1R R ,R
m,β m,β roh,p,β m,β p,int,β g S,mp,β
m,β
s i,eff ,p,β
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Der effektive Diffusionskoeffizient Deff in m2/s kann mit Hilfe des Polyporengrößenmo-
dells gemäß den Gl. (3.24) - (3.28) ermittelt werden [111]. Darin ist miε , meε und maε die 
Mikro-, Meso- und Makroporosität des Partikels, i,miD , i,meD  und i,maD  der Mikro-, Me-
so- und Makroporendiffusionskoeffizient in m2/s, i,KD  der Knudsendiffusionskoeffizient, 
i,AD  die Molekulardiffusion in m2/s und r der Porenradius in m. 
2 2 2
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22ε (1 ε ε ) 1 1
D D


















ε1D 1 1 (1 ε ε )
D D




8 T2D r ε
3 πM
  (3.28) 
Nach Fairbanks und Wilke [112] kann die Molekulardiffusion der Gaskomponente i in 









  (3.29) 
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Von Fuller et al. [113] wird die in Gl. (3.30) dargestellte Berechnungsvorschrift der 
binären Diffusionskoeffizienten Dik aus tabellierten Diffusionsvolumina v in m3 verwen-










0.987 P v v
  (3.30) 
Für jede Reaktion m ist der Partialdruck pi,S,m der reaktiven Eduktgaskomponente i an 
der Partikeloberfläche nicht gleich zu setzen mit dem Partialdruck der Gaskomponen-
te i im Reaktorraum an der Axialposition x. Der effektive Partialdruck an der Partikel-









  (3.31) 
Wie in Gl. (3.17) zu sehen ist, ist die Reaktionsrate Rm abhängig vom Partialdruck der 
reaktiven Eduktgaskomponente i. Somit wird das Problem in der Simulation durch 
Kombination von Gl. (3.17) und Gl. (3.31) iterativ gelöst, bis der Partialdruck pi,S,m 
gefunden ist. 
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3.6.3 Rezirkulationszone (Zone III) 
Der aus der Jetzone in die Rezirkulationszone übergehende Anteil des Massestroms an 
Gas und Partikeln wird anhand der Untersuchungen aus Kapitel 3.4.1 gewählt. Die 
Rezirkulationszone ist in AP vereinfacht als Reaktor zur Minimierung der GIBBS-
Enthalpie modelliert (RGibbs), da in Übereinstimmung mit den Erkenntnissen aus Ka-
pitel 3.4.2 und den Beobachtungen von Monaghan [16] angenommen wird, dass die 
Verweilzeit von Partikeln in der Rezirkulationszone bis um den Faktor 30 größer ist 
und somit die kinetischen Reaktionseinflüsse vernachlässigbar sind. Gleichzeitig wird 
aus der Rezirkulationszone analog Gl. (3.32) ein Wärmeverluststrom V,Zone IIIQ  durch die 
Reaktorwand an die Umgebung und, wenn vorgesehen, in den Kühlwassermantel oder 
den Kühlschirm abgeführt. Für den SFGT-Vergaser beziffert Gräbner [10, 11] den Ge-
samtreaktorwärmeverluststrom VQ  mit 1-5 % des zugeführten Brennstoffheizwert-
stroms (typischerweise 2,5 %). Wenn ein Kühlschirm oder Kühlwassermantel vorgese-
hen ist, wird angenommen, dass 85 % des Verlustwärmestroms in den Kühlschirm oder 
Kühlwassermantel aufgenommen und 15 % in Form von Strahlungsverlusten an die 
Umgebung abgegeben wird. 
V,Zone III V V,Zone IIQ Q Q   (3.32) 
3.6.4 Auslaufzone (Zone IV) 
Die Auslaufzone schließt sich direkt an die Jetzone an und wird in AP als idealer 
Pfropfenströmungsreaktor (RPlug) analog der Jetzone modelliert. Es gelten die Berech-
nungsvorschriften aus Kapitel 3.6.2. Da zwischen Jetzone und Auslaufzone der Rezirku-
lationsstrom in die Rezirkulationszone abgeführt wird, ist der Gesamtmassestrom in der 
Auslaufzone kleiner als in der Jetzone. 
3.6.5 Wasserquench (Zone V) 
Im RNM ist die Synthesegaskühlung als Wasserquench vorgesehen. Er schließt sich 
direkt an die Auslaufzone an und wird in AP mit einem Reaktor zu Minimierung der 
GIBBS-Enthalpie modelliert. Es wird im Iterationsverfahren eine definierte Menge an 
Quenchwasser eingedüst, sodass 10 Ma.-% der Quenchwassermenge im flüssigen Zu-
stand im Quenchsumpf verbleiben. Weiterhin wird über ein Bypass-System so viel 
Quenchwasser für die Reaktion mit dem Synthesegas bereitgestellt, dass eine definierte 
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Menge an CO über die homogene Wassergasreaktion zu H2 und CO2 reagieren kann. 
Nach Gräbner [10, 11] werden 2-3 Vol.-% CO aus dem Synthesegas konvertiert. Für 
Berechnungen im RNM wird ein Wert von 3 Vol.-% angenommen. 
Im Unterschied zu anderen Modellteilen des RNM, welche nur mit sehr hohem Auf-
wand zu modifizieren sind, ist es mit geringem Aufwand möglich, andere Synthesegas-
kühlungssysteme, wie beispielsweise einen Strahlungswärmekühler, zu implementieren. 
Hierfür muss lediglich der Modellierungsteil für den Wasserquench durch ein Netzwerk 
aus Wärmeübertragern ersetzt werden. 
3.7 Regelmechanismen 
Die realitätsnahe Simulation eines Flugstromvergasers bedarf der Implementierung von 
Regelmechanismen. Die Auswahl des Regelkonzepts ist abhängig von der Vergasungs-
technologie, den Brennstoffeigenschaften sowie von vorgegebenen Prozessspezifikatio-
nen. Der ausgewählte Regelmechanismus und der dafür verwendeten Lösungsalgorith-
men haben anschließend einen hohen Einfluss auf die Berechnungsgeschwindigkeit und 
die Konvergenz der Simulation und sollten daher sinnvoll gewählt werden. Im Folgen-
den sind die im RNM vorgesehenen Regelmechanismen beschrieben. 
3.7.1 Regelung der Aschefließtemperatur 
Für die Modellierung von Flugstromvergasungsreaktoren, die mit flüssigem Schlacke-
film an der Reaktorwand betrieben werden, ist die Kenntnis der Temperatur θf bedeut-
sam, bei welcher die kritische Schlackeviskosität von 25 Pa s gerade unterschritten 
wird. Anhand dieser Größe muss bei niederkalorischen Brennstoffen oftmals der mini-
male Sauerstoffbedarf des Reaktors ermittelt werden, damit die Asche stets schmelz-
flüssig an der Reaktorwand vorliegt und kontinuierlich ablaufen kann. 
Die Bestimmung des Fließverhaltens von Brennstoffaschen sowie aus Aschen von binä-
ren und ternären Brennstoffmischungen ist entweder experimentell nach DIN 51730 
oder in einer Simulation mit Hilfe der Software FACTSAGE möglich. Letztere Methode 
wird an dieser Stelle herangezogen, um, unter Nutzung der Röntgenfluoreszenzanalyse 
(RFA) der bei oxidierenden Bedingungen erzeugten Brennstoffaschen, θf der Brenn-
stoffmischungsaschen zu bestimmen. Weiterer Aufschluss zum Schlackefließverhalten 
einer Asche kann anhand des Base/Säure-Verhältnisses Λ der Aschemischung abgeleitet 
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werden. Λ ist in Gl. (3.33) nach Vargas et al. [114] definiert. Der Oxidationszustand 
von Eisen wird darin als FeO angenommen. Fe2O3 liegt unter reduzierenden Bedingun-
gen nicht vor. 
2 2
2 3 2 2
Na O K O CaO MgO FeOΛ
Al O SiO TiO
  (3.33) 
Da die mittels RFA analysierten Aschen unter oxidierenden Bedingungen hergestellt 
sind, wird der RFA-Wert für den Fe2O3-Masseanteil mit dem Faktor 1,11 multipliziert 
um den korrespondierenden Wert für FeO zu erhalten. Somit wird angenommen, dass 
alles Fe2O3 unter reduzierenden Bedingungen als FeO vorliegt. 
Für die in Kapitel 2.4 definierten Brennstoffmischungen BSM-ibi und BSM-BRP sind 
in Anhang 7 die mit Hilfe von FACTSAGE simulierten Werte für θf und die korrespon-
dierenden Λ-Werte tabelliert. Folgende Aschekomponenten aus der RFA werden analog 
Gl. (3.33) berücksichtigt: Na2O, MgO, Al2O3, SiO2, K2O, CaO, FeO und TiO2. Kompo-
nenten mit Anteilen <1 Ma.-% sowie die im Petrolkoks konzentriert vorkommenden 
Komponenten Nickel und Vanadium werden in der Simulation nicht berücksichtigt. 
Letztere Vereinfachung ist statthaft, da der Ascheanteil im Petrolkoks nur 0,09 Ma.-% 
(wf) beträgt und somit einen zu vernachlässigenden Einfluss auf die Aschemischung 
hat. Der Sonderfall 100 Ma.-% Petrolkoksasche in der BSM-BRP, welche diese Verein-
fachung nicht zulässt, wird in dieser Arbeit nicht betrachtet (maximal 90 Ma.% Petrol-
koks zugelassen). Weiterhin steigt erwartungsgemäß mit zunehmendem Massenteil von 
Rapsstroh in der BSM-BRP der Alkalienanteil in der Aschemischung. Besonders der 
Anteil an K2O steigt bis auf maximal 45 Ma.-%. Aus den Arbeiten von Guhl [115] und 
Bause [116] geht hervor, dass mit FACTSAGE die Systeme Al2O3-K2O und K2O-SiO2 bis 
50 Mol.-% K2O gut abbildbar sind, wohingegen das System Al2O3-K2O-SiO2 nur unzu-
reichend beschrieben wird. Daher sind in dieser Arbeit θf-Werte für Brennstoffmischun-
gen mit hohem Rapsstrohanteil tendenziell mit einem größeren Simulationsfehler behaf-
tet. 
In Abb. 3-8 und Abb. 3-9 sind die Ergebnisse aus Anhang 7 graphisch in Dreiecksdia-
grammen dargestellt. Es ist zu beobachten, dass die Unterschiede von θf und Λ für 
BSM-ibi gering sind, was auf die marginalen Aschezusammensetzungsunterschiede der 
ibi-Brennstoffe zurückzuführen ist. Die günstigen Werte für Λ um 1 gewährleisten nach 
Schingnitz [34] niedrige Ascheschmelzpunkte. In Abb. 3-9 ist der Einfluss des Massean-
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teils von Rapsstroh in BSM-BRP klar ersichtlich. Die zum Teil sehr hochschmelzenden 
Aschebestandteile im Rapsstroh führen in der Aschemischung zu nicht sinnvollen 
Schmelztemperaturen >2000 °C. Diese nicht plausiblen Ergebnisse für hohe Rapsstro-
hanteile aus FACTSAGE sind für die Flugstromvergasung jedoch nicht relevant, da Bi-
omasseanteile >60 Ma.-% in der Brennstoffmischung aufgrund des zu niedrigen Heiz-
werts und somit zu niedriger Reaktorendtemperatur nicht gewählt werden können. θf 
zeigt bei ca. 15 Ma.-% Rapsstroh ein Minimum. Der Einfluss des Petrolkokses ist auf-
grund seines sehr geringen Ascheanteils zu vernachlässigen. 
 
Abb. 3-8: θf und Λ in Abhängigkeit der BSM-ibi (Daten siehe Anhang 7) 
 
Abb. 3-9: θf und Λ in Abhängigkeit der BSM-BRP (Daten siehe Anhang 7) 
Die Implementierung des brennstoffmischungsspezifischen θf im RNM wird durch ein 
Regressionspolynom ermöglicht. Das zu lösende Regressionsproblem ist für eine Brenn-
a) b) 
b) a) 
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stoffmischung mit n Komponenten durch n-1 unabhängige Variablen definiert. Es wird 
postuliert, das ein Polynom gemäß Gl. (3.34) die θf einer ternären Brennstoffmischung 
abbildet. Darin sind y1 und y2 die unabhängigen Massenanteile von zwei frei gewählten 
Brennstoffen in der Mischung in % und a bis f sind die Koeffizienten des Regressionspo-
lynoms. y3 ist von y1 und y2 abhängig und ergibt sich gemäß Gl. (3.35). 
2 2
f 1 2 1 2 1 2θ a b y c y d y y e y f y  (3.34) 
3 1 2y 100 y y   (3.35) 
Überführt man Gl. (3.34) in Matrizenform für n Datenpunkte, so ergibt sich Gl. (3.36) 
bzw. vereinfacht Gl. (3.37). 
2 2
f1 11 21 11 21 11 21
2 2
f 2 12 22 12 22 12 22
2 2
fn 1n 21 1n 2n 1n 2n
a
θ b1 y y y y y y
θ c1 y y y y y y
d
θ e1 y y y y y y
f
 (3.36) 
y A x  (3.37) 
Folgender Satz ist nach Niemeier [117] bewiesen: Für einen Datensatzvektor y  mit n 
Elementen kann über Lösung des linearen Ausgleichsproblems mittels der Normalglei-
chung ein Koeffizientenvektor x  gefunden werden, welcher für die Matrix A die mini-





Ax y A A A ymin   (3.38) 
Daraus ergibt sich für das Regressionspolynom die Implikation, dass das Bestimmt-
heitsmaß 2R  der Regressionskurve stets maximal ist. Außerdem gilt, dass für eine wei-
tere Optimierung des Bestimmtheitsmaßes die Dimension des Wertebereichs zu n  
erhöht werden kann, ohne die Form von Gl. (3.37) zu verändern. Das bedeutet auch, 
dass Gl. (3.38) noch gilt, wenn die Brennstoffmischung um zusätzliche Komponenten xn 
erweitert wird. 
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Die Anwendung des gezeigten Algorithmus auf die θf-Daten aus Anhang 7 führt zu den 
Regressionspolynomen in Gl. (3.39) und (3.40). Es wird davon ausgegangen, dass die 
Anzahl der Datenpunkte und die Gleichverteilung der Datenpunkte auf der Darstel-
lungsebene repräsentativ für die Abbildung des beschriebenen Systems sind. 
BSM-ibi: 
2 2 2
f 1 2 1 2 1 2θ 1387 0,0492y 0,1901y 0,0057y y 0,0036y 0,0004y R 0,992  (3.39) 
mit 1 2y Masseanteil Braunkohle in %; y Masseanteil Extraktionsrückstand in % 
BSM-BRP: 
2 2 2
f 1 2 1 2 1 2θ 1573 4,9444y 4,4736y 0,0787y y 0,0371y 0,0769y R 0,974  (3.40) 
mit 1 2y Masseanteil Braunkohle in %; y Masseanteil Rapsstroh in % 
Die Polynome aus Gl. (3.39) und (3.40) werden in AP in einem Berechnungsblock im-
plementiert. Es wird damit ermöglicht die Reaktoraustrittstemperatur über die Sauer-
stoffzugabe zu regeln, sodass θf plus (verschlackender Vergaserbetrieb) bzw. minus 
(nicht verschlackender Vergaserbetrieb) der gewählten Sicherheit von 100 K eingestellt 
wird. Aus Tab. 3-5 ist abzulesen, dass die ermittelten Werte von θf aus FACTSAGE 
schon für die Reinstoffe eine annähernd konstante Differenz zu den aus dem Labor ge-
messenen Werten aufzeigen. Für die Bestimmung der Polynome aus Gl. (3.39) und 
(3.40) werden jedoch aus Konsistenzgründen grundsätzlich die Gesamtdatenpakete aus 
FACTSAGE zugrunde gelegt. 
Tab. 3-5: Vergleich von θf Labormesswert mit berechnetem θf Werten aus FACTSAGE 
Brennstoff θf Labor in °C θf FactSage in °C Δ in K
Braunkohle-ibi 1340 1402 62
Extraktionsrückstand 1367 1428 61
Koks-NTK 1331 1388 57
3.7.2 Regelung des Kohlenstoffumsatzgrades 
Wird der Flugstromvergasungsreaktor bzw. eine Stufe des Flugstromvergasungsreaktors 
unterhalb der Aschefließtemperatur betrieben, oder die Aschefließtemperatur des 
Brennstoffs ist niedrig und der gewünschte Kohlenstoffumsatzgrad ist bei erwünschter 
Zieltemperatur des Reaktors noch nicht erreicht, so ist eine iterative Reglung zur Ein-
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stellung des Kohlenstoffumsatzes über die Sauerstoffzugabe vorgesehen. Im Falle eines 
zweistufigen Vergasers ist die Sauerstoffzugabe getrennt zu beiden Stufen möglich. Es 
ist zu beachten, dass Phänomene wie der Einschluss von Kohlenstoff in die Schlacke-
matrix bzw. Reaktorkurzschlussströmungen im Modell keine Berücksichtigung finden. 
Es ist jedoch möglich, anhand von experimentellen Daten eine definierte Menge Koh-
lenstoff für den Vergasungsreaktor als inert zu definieren, um die genannten Phänome-
ne vereinfacht abzubilden. 
3.7.3 Regelung der maximalen Reaktoraustrittstemperatur 
Beim Einsatz hochkalorischer Brennstoffe in der Flugstromvergasung, wie beispielsweise 
Steinkohle oder Petrolkoks, werden im Reaktor sehr hohe Temperaturen erreicht. 
Technologiespezifisch gibt es jedoch eine Reaktoraustrittstemperatur, die aus Gründen 
der Anlagensicherheit, beeinflusst durch Materialintegrität und Materialverschleiß, 
nicht überschritten werden darf. In diesem Fall ist eine iterative Regelung der Reak-
toraustrittstemperatur über die Zugabe von Moderatordampf vorgesehen, welcher bei 
zweistufigen Vergasern getrennt auf beide Stufen aufgegeben werden kann. 
3.7.4 Kombinierte Regelung 
Eine Kombination der Regelung des Kohlenstoffumsatzgrades aus Kapitel 3.7.2 sowie 
der maximalen Reaktoraustrittstemperatur aus Kapitel 3.7.3 ist ebenfalls vorgesehen. 
Dies ist möglich, da der Wasserdampfpartialdruck gekoppelt über die heterogene Was-
sergasreaktion (siehe Gl. (2.3)) einen Einfluss auf den Kohlenstoffumsatzgrad hat. So-
mit kann iterativ über eine verschachtelte Regelung aus Sauerstoffzugabe und Dampf-
zugabe der gewünschte Kohlenstoffumsatzgrad sowie die gewünschte Reaktoraustritts-
temperatur eingestellt werden. Es ist zu beachten, dass dieses Regelsystem, abhängig 
vom Lösungsalgorithmus, (1) die notwendigen Iterationsschritte bis zur Konvergenz 
exponentiell erhöht, (2) zu numerischer Instabilität neigt sowie (3) hinreichend genaue 
Iterationsstartwerte in möglichst engen Iterationsgrenzen voraussetzt. Diese negativen 
Eigenschaften führen vor allem bei einer automatisierten Stapelbearbeitung von Simu-
lationen, wie es für die Analyse von Brennstoffmischungen in Kapitel 5 notwendig ist, 
zu großen Problemen, weshalb diese Regelung für diese Anwendung nicht empfohlen 
wird. 
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3.8 Lösungsalgorithmen und Konvergenzverhalten 
Das RNM ist für die sequenziell modulare (SM) Berechnungsabfolge in ASPEN PLUS 
entwickelt, wenngleich ein gleichungsorientierter (EO) Ansatz für die schnellere und 
robustere Modellkonvergenz, vor allem für die Konvergenz der internen Rezirkulation 
im Vergasungsreaktor, von Vorteil wäre. Grund für die Wahl von SM ist das Vorliegen 
von Feststoffen in den Prozessströmen (z.B. Kohlenstoff) und die Verwendung des Mo-
dellreaktorblocks zur Minimierung der GIBBS-freien Enthalpie (RGibbs). Beide Eigen-
schaften werden in ASPEN PLUS nur von SM unterstützt. 
Auf Fließbildebene kommen die Konvergenzalgorithmen (1) WEGSTEIN-Verfahren für 
Tearstreamkonvergenz und NEWTON- bzw. BROYDEN-Verfahren für die Designspezifi-
kationskonvergenz zum Einsatz. Für die interne Konvergenz der RPlug-Blöcke (Zone II 
und IV) wird das NEWTON-Verfahren mit angepassten Parametern (siehe Tab. 3-6) 
verwendet. Diese sind so gewählt, dass trotz der um mehrere Größenordnungen variie-
renden Zeitskalen, welche auf die verschiedenen Reaktionsgeschwindigkeiten der hetero-
genen und homogenen Reaktionen zurückzuführen sind, numerische Instabilität wei-
testgehend verhindert wird. 
Tab. 3-6: Gewählte ASPEN PLUS Konvergenzparameter von RPlug für Vergasungsreaktoren 
Parameter Wert/Auswahlmöglichkeit 
Flash Konvergenz 
  Maximale Anzahl von Iterationen 100
  Fehlertoleranz 0,00001
  Flash Berechnung an allen Stützstellen 
Integrationsparameter 
  Konvergenztoleranz der Integration 0,00001
  Initialschrittweite der Integrationsvariable 0,00001
  Maximale Schrittweite der Integrationsvariable 0,001
  Maximale Anzahl von Integrationsschritten 1000000
Korrektur 
  Konvergenzmethode Newtonverfahren 
  Fehlertoleranzverhältnis 0,0001
Integrationsfehler 
  Fehler Skalierungsmethode Hybrid
  Verhältnis Energiebilanztoleranz zu Integrationstoleranz 1
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Fazit Kapitel 3 
In diesem Kapitel wird die Entwicklung eines eindimensionalen Reaktornetzwerkmo-
dells (RNM) für Flugstromvergasungsreaktoren beschrieben, welches erstmalig speziell 
die Simulation der Vergasung von Mischungen aus Festbrennstoffen zum Ziel hat und 
eine Auswertung des Vergasungsverhaltens hinsichtlich des Einflusses der Mischungsbe-
standteile ermöglicht. Mit Hilfe von Modellvereinfachungen sind die komplexen physi-
kalischen und chemischen Vorgänge im Flugstromvergaser auf wesentliche Aspekte re-
duziert worden, welche in der Fließbildsimulation von Vergasungsanlagen zusätzliche 
Erkenntnisse erwarten lassen. Gleichzeitig wird eine, im Vergleich zur CFD robuste und 
schnelle Konvergenz der Simulation angestrebt. Die Aufteilung des Reaktors in charak-
teristische Zonen ermöglicht die Erstellung von RNMs unterschiedlicher Vergasungsre-
aktoren auf Basis gleicher Submodelle und Annahmen, wodurch verschiedene Reaktoren 
vergleichbar gemacht werden können. Im weiteren Sinne wird in dieser Arbeit durch die 
gewählte Herangehensweise eine „Toolbox“ für die Erstellung von RNMs verschiedenster 
Flugstromvergasungsreaktoren bereitgestellt, welche die Vergasungssimulation von Ein-
zelbrennstoffen oder Brennstoffmischungen ermöglicht. 
Weiterhin wird das Ascheschmelzverhalten von ternären Brennstoffmischungsaschen 
mit Hilfe der Software FACTSAGE abgebildet. Dazu wird ein mathematischer Ansatz 
für die Verarbeitung der ternären Daten zu Berechnungspolynomen vorgestellt, der 
auch auf andere ternäre Probleme innerhalb und außerhalb der vorliegenden Arbeit 
anwendbar ist. 
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4 Validierung des Reaktornetzwerkmodells 
Die RNM Validierung wird anhand der Technikumsversuchsanlage PEFR sowie des 
200 MW(th) SFGT Vergasers durchgeführt. Sie beschränkt sich auf Literaturdaten der 
Einzelbrennstoffvergasung sowie auf weiterführende Sensitivitätsanalysen. Weiterhin 
wird für den Hybridwandvergaser das RNM unter Berücksichtigung der Patentbe-
schreibung [6] erstellt, und die Simulationsergebnisse werden auf Plausibilität über-
prüft. Es muss eingeschränkt werden, dass eine Validierung der Vergasung von Brenn-
stoffmischungen aufgrund fehlender Literaturdaten (siehe Anhang 2) nicht möglich ist. 
Wird jedoch die am Anfang von Kapitel 3 getroffene Annahme homogen durchmischter 
Brennstoffmischungen zu Grunde gelegt, ist eine Validierung der RNMs auf Basis von 
Einzelbrennstoffbetrachtungen sinnvoll. Die anschließende Simulation des Vergasungs-
verhaltens von Brennstoffmischungen ist mit dem für Einzelbrennstoffe validierten Mo-
dell durchführbar und beinhaltet theoretischen Erkenntnisgewinn auf diesem bisher 
wenig untersuchten Gebiet. 
4.1 Reaktornetzwerkmodell PEFR-Vergaser 
4.1.1 Aufbau des PEFR-RNM 
Der PEFR [4] ist ein elektrisch beheizter Flugstromreaktor mit einem Reaktordurch-
messer von 0,07 m. Bei gleichzeitig sehr geringen Einsatzstoffmengen von ca. 2 kg/h 
und mittleren Einsatzpartikelgrößen <130 µm kann somit von quasi-isothermen Bedin-
gungen im Reaktor ausgegangen werden. Mit einem Verhältnis L/D=30 ist weiterhin, 
analog den Betrachtungen zum BYU-Vergaser in Anhang 5, von sehr geringer bis kei-
ner Rezirkulation im Reaktor auszugehen, was auch in achsensymmetrischen 2D-CFD-
Simulationen [4] nachgewiesen wurde. Somit entfällt im RNM die Rezirkulationszone 
(Zone III), wie in Abb. 4-1 und Abb. 4-2 dargestellt ist. Wenngleich beim PEFR ein 
Quenchwasserbad im Anschluss an den Reaktoraustritt vorgesehen ist, wird dieses im 
RNM nicht abgebildet (Entfall Zone V), da die Temperatur- und Konzentrationsmess-
stellen nur über den Reaktor verteilt installiert sind. Messdaten hinter dem Was-
serquench sind nicht vorhanden, und eine Modellierung dieses Netzwerkteils zum Zweck 
der Validierung ist nicht sinnvoll. Der Öffnungswinkel α der Jetzone (Zone II) ist auf-
grund des sehr großen L/D-Verhältnisses auf 90° festgelegt. 




Abb. 4-1: Schematische Darstellung des PEFR links (in Anlehnung an [4]) und rechts in Ver-
größerung der Reaktionszone das darübergelegte PEFR-RNM 




Abb. 4-2: RNM des PEFR-Vergasers in ASPEN PLUS 
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4.1.2 Validierung des PEFR-RNM 
PEFR-RNM Validierungsdaten 
Die von den Experimenten am PEFR übernommenen Reaktordaten und Versuchsbe-
dingungen sind für die Validierung des PEFR-RNM in Tab. 4-1 aufgelistet. 
Tab. 4-1: Reaktordaten und Versuchsbedingungen der PEFR-RNM Validierung [4] 
Parameter Spezifikation 
Reaktortemperatur 1400 °C (quasi-isotherm, elektrisch beheizt) 
Reaktordruck 20 bar(a) 
Reaktorlänge 2,1 m 
Reaktordurchmesser 0,07 m 
Geometrische Form des Reaktors Zylinder 
Die Brennstoff- und Ascheeigenschaften der im PEFR verwendeten CRC-Versuchs-
kohlen sind in Tab. 4-2 aufgelistet. Für das RNM notwendigen Makro-, Meso- und 
Mikroporositäten der Kokse sind in der Literatur nicht dokumentiert. Es werden des-
halb einheitlich für alle CRC-Kohlen gemittelte Werte auf Basis der Labordaten aus 
Tab. 2-3 verwendet. Die einsatzstoffspezifischen kinetischen Parameter der heterogenen 
und homogenen Vergasungsreaktionen sind in Anhang 4, Tab. A 3 zusammengefasst. 
Für alle PEFR- Experimente gilt, dass ein N2-Überschuss im Reaktor vorherrscht, wel-
cher einen Anteil von über 90 Vol.-% N2 im Produktgas zur Folge hat. Somit sind die 
gemessenen Volumenanteile für CO, H2 und CO2 jeweils im Bereich <5 Vol.-%. Die in 
den Experimenten verwendeten molaren O/C-Verhältnisse variieren zwischen 0,55 für 
die Kohle CRC299 und 1,14 für die Kohle CRC252. Die eingesetzten Partikelgrößen 
sind repräsentativ für mittlere Partikelgrößen eines Körnungsbandes für den Einsatz in 
einem Flugstromreaktor. 
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Tab. 4-2: Brennstoff- und Ascheeigenschaften der CRC-Kohlen [4] 
1 Dulong, 2 BET(CO2), 3 Mittelwerte auf Basis von Daten aus Tab. 2-3 
  
Parameter Einheit CRC252 CRC274 CRC299
Massestrom kg/h 1,84 2,00 2,07
Wasser Ma.-% (an) 10,70 4,70 10,90
Elementaranalyse Ma.-% (wf)  
  C  68,20 75,50 58,50
  H  5,20 4,30 3,20
  O  12,60 8,20 9,10
  N  1,00 1,80 0,90
  S  0,40 0,40 0,30
  Asche  12,70 9,80 28,10
Immediatanalyse Ma.-% (wf)  
  fixer Kohlenstoff  43,80 60,80 44,50
  Flüchtige  43,50 29,40 27,30
  Asche  12,70 9,80 28,10
Heizwertanalyse   
  unterer Heizwert Hu (wf)1 MJ/kg 27,51 29,65 22,34
  oberer Heizwert Ho (wf)1 MJ/kg 28,63 30,60 23,03
Porosimetrie   
  Rohdichte ρroh kg/m3 538,10 748,50 580,40
  Reindichte ρrein kg/m3 1429,00 1444,30 1525,20
  spez. Koksoberfläche2 ap,int m2/g 292,52 302,85 281,79
  Koksgesamtporosität3 ε % 60,44 60,44 60,44
  Koksmikroporosität3 εmi % 5,93 5,93 5,93
  Koksmesoporosität3 εme % 2,03 2,03 2,03
  Koksmakroporosität3 εma % 52,48 52,48 52,48
Ascheeigenschaften   
  Aschefließtemperatur θf °C 1420,00 >1600,00 1410,00
Partikeleigenschaften   
  mittlere Partikelgröße D50 µm 128,00 110,00 118,00
  Strukturparameter ψ  10,00 15,00 8,00
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Auswertung der PEFR-RNM Validierung 
Der Kohlenstoffumsatz UC ist in Abb. 4-3 über der Reaktorlänge abgetragen. Es ist 
festzustellen, dass die Trends und Größenordnungen für die Progression des Kohlen-
stoffumsatzes für jede CRC-Kohle zufriedenstellend abgebildet werden, wenngleich teil-
weise größere Abweichungen von Modellergebnissen zum Messpunkt auftreten. Insbe-
sondere der letzte Versuchspunkt für Kohle CRC274 weicht entgegen dem Trend in 
negativer y-Richtung ab, was von den Modellwerten nicht widergespiegelt wird. Mona-
ghan zeigt bei seiner 1D-Modellvalidierung [16, 19] mit den Daten von Hla et al. [4] 
ebenfalls, dass der Kohlenstoffumsatz für Kohle CRC274 am Reaktoraustritt nicht wie-
der absinkt, sondern über den gesamten Reaktor monoton ansteigt, was auch aus phä-
nomenologischer Sicht zu erwarten ist. Es ist deshalb davon auszugehen, dass der letzte 
Versuchspunkt der CRC274-Versuchsreihe ein auch für die folgenden Graphen nicht 
weiter zu betrachtender Ausreißer ist. 
Weiterhin ist erkennbar, dass die schnell ablaufende Ausgasung von flüchtigen Be-
standteilen und deren anschließender Abbrand den Kohlenstoffumsatz im Nahbrenner-
bereich vorantreiben. Anschließend bestimmen die langsameren heterogenen Verga-
sungsreaktionen den Fortschritt des Kohlenstoffumsatzes, wodurch ein allgemeines Ab-
flachen der Umsatzkurven zu beobachten ist. Kohle CRC252 erreicht mit dem höchsten 
Anteil flüchtiger Bestandteile am Reaktoraustritt auch den höchsten Kohlenstoffum-
satz, gefolgt von CRC274. Die aschereiche Kohle CRC299 zeigt am Reaktoraustritt den 
niedrigsten Kohlenstoffumsatz. Der kinetische Modelleinfluss (siehe kinetische Parame-
ter Tab. A 3) ist an dieser Stelle gut nachzuvollziehen. Obwohl CRC274 und CRC299 
einen fast identischen Anteil flüchtiger Bestandteile besitzen und sich die Umsatzkur-
ven bis zum Ende der Nahbrennerzone decken, so sind die Verläufe des Umsatzes durch 
heterogene Vergasungsreaktion signifikant verschieden, was im Modell eindeutig auf die 
kinetischen Parameter zurückgeführt werden kann. 
Im mittleren Teil des Reaktors wird der Kohlenstoffumsatz für alle Modellkurven über-
prognostiziert, was auf bisher nicht im Modell berücksichtigte Phänomene in diesem 
Bereich schließen lässt. Ein im RNM nicht implementierter Aspekt könnte die in diesem 
Bereich besonders wirksame Inhibierung der BOUDUARD-Reaktion R2 und der heteroge-
nen Wasser-Gas-Reaktion R3 durch H2 sein. Dieser Effekt wird durch die kinetische 
Modellierung in Form des Potenzansatzes nicht berücksichtigt.  




Abb. 4-3: Profile des RNM-Kohlenstoffumsatzes für die Kohlen CRC252, CRC274 und 
CRC299 verglichen mit experimentellen Versuchspunkten aus [4] 
Eine spätere Erweiterung des Modells für kinetische Ansätze nach Langmuir-
Hinshelwood, welcher Inhibierungseffekte in Form von Widerstandstermen berücksich-
tigt, ist an der betreffenden Stelle im Modell bereits vorgesehen. Voraussetzung für die 
erfolgreiche Anwendung dieser RNM-Modifikation sind unter erhöhtem Druck aufge-
nommene kinetische Daten, welche nach Langmuir-Hinshelwood ausgewertet sind. 
Die folgenden 3 Abbildungen zeigen anhand der Kohlen CRC252 und CRC274 den 
Fortschritt der Molanteilentwicklung für die wichtigsten Gaskomponenten, abgetragen 
über der Reaktorlänge. Auf der rechten Seite der Abbildungen ist, mit GGW gekenn-
zeichnet, jeweils der korrespondierende Wert im chemischen Gleichgewicht bei voll-
ständigem Kohlenstoffumsatz dargestellt. Die Gasbildung nach Pyrolyse und Flüchti-
genabbrand wird fast vollständig durch die heterogenen Reaktionen R2 und R3 hervor-
gerufen, da für die heterogene Koksoxidation R1 bereits kein Sauerstoff mehr zur Verfü-
gung steht. Die heterogene Methanisierung R4 spielt bei einer Reaktortemperatur von 
1400 °C ebenfalls keine Rolle (siehe Abb. A 5). Von den homogenen Gas-Gas-
Reaktionen R5-R9 spielt im Anschluss an die Nahbrennerzone nur die Wasser-Gas-Shift-
Reaktion R9 eine Rolle, da nach dem Abbrand der Flüchtigen Bestandteile kein freier 
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CRC252 PEFR Experiment (O/C=1,05)
CRC252 Modell (O/C=1,05)
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misch nur noch Spuren von CH4 auftreten. Mit Abb. A 5 ist jedoch nachweisbar, dass 
im PEFR bei 1400 °C Reaktion R9 nur einen marginalen Einfluss hat, weshalb sichtbare 
Überlagerungseffekte mit dieser Reaktion ebenfalls auszuschließen sind. 
Die in Abb. 4-4 gezeigten Modellkurvenverläufe für CO spiegeln für beide Kohlen den 
Trend der Versuchspunkte wieder. Grundsätzlich überprognostiziert das Modell im 
mittleren Teil des Reaktors für beide Fälle die Versuchsergebnisse, was sich jedoch am 
Austritt des Reaktors nahe des chemischen Gleichgewichts wieder relativiert. Diese 
Beobachtung korrespondiert mit der bereits weiter oben festgestellten Überprognostizie-
rung des Kohlenstoffumsatzes, welcher folglich zu erhöhten CO-Konzentrationen führt. 
 
Abb. 4-4: RNM-CO-Molanteile für Kohlen CRC252 und CRC274 verglichen mit experimentel-
len Versuchspunkten aus [4] und Gleichgewichtswerten bei vollständigem Kohlenstof-
fumsatz 
Wie für CO wird in Abb. 4-5 für den Molanteil H2 der Trend der Versuchspunkte im 
RNM widergespiegelt. Auffällig ist, dass der Anstieg des Molanteils H2 im Vergleich zu 
CO im Anschluss an die Nahbrennerzone verhaltener beginnt. Eine Erklärung ist, dass 
H2 in diesem Bereich nur über Reaktion R3 erzeugt wird, wohingegen die Menge an CO 
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Abb. 4-5: RNM-H2-Molanteile für Kohlen CRC252 und CRC274 verglichen mit experimentel-
len Versuchspunkten aus [4] und Gleichgewichtswerten bei vollständigem Kohlenstof-
fumsatz 
Weiterhin ist festzustellen, dass der vorletzte Messpunkt der CRC274-Versuchreihe 
einen Wert größer als im chemischen Gleichgewicht bei 100 % Kohlenstoffumsatz zeigt. 
Phänomenologisch ist dies nicht erklärbar, es wird daher ein Messfehler vermutet. In 
Abb. 4-6 sind die Verläufe des Molanteils CO2 über der Reaktorlänge dargestellt, und 
der korrekte RNM-Trend gegenüber den verzeichneten Versuchspunkten ist erkennbar. 
In der Nahbrennerzone wird durch Abbrand der flüchtigen Kohlebestandteile CO2 ge-
bildet, welches anschließend durch heterogene Vergasungsreaktionen wieder abgebaut 
wird. Im Gegensatz zur Modellüberprognose von Kohlenstoffumsatz und Molanteil CO 
im mittleren Teil des Reaktors, wird der Molanteil CO2 unterprognostiziert. Aus Sicht 
der RNM-Plausibilität ist diese Beobachtung zu erwarten, da im Modell mehr CO2 in 
Folge heterogener Vergasungsreaktionen zu CO umgesetzt wird. 
Mit Variation des molaren O/C-Verhältnisses, wie in Abb. 4-7 dargestellt, kann am 
Beispiel von Kohle CRC274 die Anwendbarkeit des RNM für unterschiedliche Sauer-
stoffkonzentrationen im Vergasungsmittel untersucht werden. Mit zunehmendem O/C-
Verhältnis sinken erwartungsgemäß die Volumenanteile von CO und H2 am Austritt 
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Abb. 4-6: RNM-CO2-Molanteile für Kohlen CRC252 und CRC274 verglichen mit experimentel-
len Versuchspunkten aus [4] und Gleichgewichtswerten bei vollständigem Kohlenstof-
fumsatz 
 
Abb. 4-7: Sensitivitätsanalyse des molaren O/C-Verhältnisses von Kohlenstoffumsatz und 
Gasvolumenanteil am Austritt des Reaktors für Kohle CRC274 verglichen mit Ver-
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Gleichzeitig steigt mit zunehmendem O/C-Verhältnis der Kohlenstoffumsatz durch die 
verstärkt auftretende Koksoxidationsreaktion R1. Die Trends der Versuchspunktreihen 
werden durch das RNM wiedergegeben, wenngleich starke Abweichungen in den 
Grenzbereichen erkennbar sind. Die beste Übereinstimmung von Modell und Versuchs-
daten ist um O/C=0,85 zu verzeichnen. 
4.2 Reaktornetzwerkmodell SFGT-Vergaser 
4.2.1 Aufbau des SFGT-RNM 
In Abb. 4-8 ist eine Skizze des SFGT-Vergasers mit Wasserquench zu sehen, welche 
durch das SFGT-RNM überlagert ist. Die entsprechenden Geometriedaten der RNM-
Zonen sind in Tab. 4-3 aufgelistet. 
 
Abb. 4-8: Skizze des SFGT-Vergasers mit Wasserquench [11] und darübergelegtem SFGT-
RNM 
Die detaillierte Beschreibung des SFGT-RNM und des daraus abgeleiteten Blockschalt-
bildes für ASPEN PLUS (siehe Abb. 3-2) ist in Kapitel 3.4.1 dieser Arbeit bereits abge-
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handelt. Für detaillierte Informationen zum SFGT-Verfahren wird auf die Fachliteratur 
zum SFGT-Verfahren verwiesen [5, 10, 11, 85, 118]. 
Tab. 4-3: Geometriedaten der kinetisch modellierten Zonen des SFGT-RNM (abgeleitet aus 
[119] und Anhang 9) 
Zone l in m d1 in m d2 in m V in m3
Zone I 0,2 0,2 - 0,04
Zone II 3,98 0,2 1,06 1,43
Zone IV 1,20 1,06 0,46 0,57
4.2.2 Validierung des SFGT-RNM 
SFGT-RNM Validierungsdaten 
Für die Validierung des RNM im industriellen Maßstab wird der Bericht der Deutschen 
Babcock Werke AG [85] herangezogen. Die Quelle stellt Daten der bis zum Jahr 2007 
betriebenen 200 MW(th) GSP-Vergasungsanlage (heute SFGT-Vergaser) mit Kühlwas-
serschirm in Schwarze Pumpe mit unterschiedlichen Einsatzstoffen zur Verfügung. Es 
werden jedoch nur Rohstoffdaten, Betriebsbedingungen und Betriebsergebnisse zur Ver-
fügung gestellt. Aussagen zur Reaktionskinetik werden im Bericht nicht getroffen. 
Der im Bericht der Deutschen Babcock Werke AG vorliegende Bilanzfall für Mittel-
deutsche Braunkohle aus dem Raum Merseburg lässt sich aus Sicht des Brennstoffs gut 
mit Braunkohle-ibi bzw. Kohle CRC252 vergleichen (siehe Tab. 4-4) und ist daher für 
die Validierung geeignet. Die vom RNM benötigten Daten für die Reaktionskinetik und 
Kohleeigenschaften werden von Braunkohle-ibi aus Anhang 4 und Anhang 6 übernom-
men. 
Tab. 4-4: Vergleich der Brennstoffeigenschaften von Braunkohle-ibi und Merseburger Braun-
kohle [85] 
 H2O Asche C H N S O Flüchtige C-fix Hu(wf) 
Ma.-% Ma.-% (wf) MJ/kg  
ibi-Kohle 10,0 10,5 65,2 5,1 0,5 1,9 16,8 56,9 32,6 25,95 
Mers.-Kohle 10,0 10,4 63,1 4,7 0,6 1,1 20,1 k.A. k.A. 24,14 
Δ (%-Pkt.) 0,0 -0,1 -2,1 -0,4 0,1 -0,8 3,3 - - 7,0 
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Gräbner [10] verwendet für seine ASPEN PLUS Modellvalidierung des SFGT-Vergasers 
ebenfalls die Daten der Deutschen Babcock Werke AG [85]. Die von ihm gewählten 
Randbedingungen für den CH4-Pilotbrenner (1,4 % Hu des zugeführten Kohlestroms) 
und die Gesamtreaktorverluste (1,75 % Hu des zugeführten Kohlestroms) werden für 
das RNM des SFGT-Vergasers übernommen. Alle weiteren Randbedingungen für die 
Validierungssimulation sind in Tab. 4-5 aufgelistet. Es wird vereinfachend davon aus-
gegangen, dass die Wärmestromdichte q über die Reaktorwand einen konstanten Wert 
besitzt. 
Tab. 4-5: Randbedingungen der RNM-Simulation des 200 MW(th) SFGT-Vergasers mit Mer-
seburger Braunkohle [5, 10, 85, 118]  
 Einheit Simulation Referenz und Bemerkungen
Systemdruck bar(a) 30 [84]
Kühlwasserdruck bar(a) 33 Systemdruck + 3 bar(a)
Quenchwasserdruck bar(a) 37 Systemdruck + 7 bar(a)
Dampftemp °C 274 Sattdampftemp. + 40 K
Schlackefließtemp. θf °C 1230 [85] salzhaltige Kohle
Syngasaustrittstemp. θSG °C 1330 [118]θSG = θf + 100 K
Kohlemassestrom kg/s 9,31 berechnet aus Hu,Kohle für 200 MW(th)
N2-Strom (Transportgas) kg/s 0,08 Bilanzierungsergebnis
CH4-Strom für Pilotbrenner kg/s 0,06 [10]
Reaktormantelfläche m2 38,8 aus Geometrie berechnet
Wärmeeintrag in Kühlschirm MW 2,98 [5, 85] 0,85 * Gesamtwandwärmeaustrag
Reaktorwärmeverluste MW 0,52 [5, 85] 0,15 * Gesamtwandwärmeaustrag
Wärmestromdichte Wand kW/m2 90 flächenkonstante Wärmestromdichte
CO-Konvertierung Quench Vol.-% 3 [10]
Rezirkulationsverhältnis  0,5 siehe Anhang 5
Partikelgröße µm 100 Annahme
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Auswertung der SFGT-RNM Validierung 
Wie in Tab. 4-6 ersichtlich, werden die Werte aus dem Bericht der Deutschen Babcock 
Werke AG in fast allen Punkten gut von der RNM-Simulation reproduziert. Geringfü-
gige Abweichungen sind beim Kohlebedarf in kg pro m3 (i.N.) Synthesegas (wf) sowie 
beim Kohlenstoffumsatz festzustellen. Mehrere Erklärungsansätze sind dafür möglich. 
Der Kohlenstoffumsatz im RNM ist nicht über den Sauerstoffeintrag geregelt, da die 
Sauerstoffregelung die Vergaseraustrittstemperatur von mindestens θf + 100 K sicher-
stellen muss, welche auch ohne Dampfzugabe im Regelprinzip für den Kohlenstoffum-
satz nicht erreicht wird. Somit ergibt sich der Kohlenstoffumsatz im Modell und wird 
geringfügig überschätzt, da auftretende Effekte wie Reaktorkurzschlussströmungen und 
die inerte Kohlenstoffeinbindung in der Schlacke nicht berücksichtigt werden können.  
Tab. 4-6: Ergebnisse SFGT-Vergasung der Babcock AG [85] und der RNM-Simulation 
Vergleichskriterium Einheit Babcock Simulation RNM
Sauerstoffbedarf (93 Vol.-% O2) m3 (i.N.)/m3 (i.N.) Syngas 0,31 - 0,33 0,32
Kohlebedarf kg/m3 (i.N.) Syngas (wf) 0,65 - 0,67 0,61
Kohlenstoffumsatz % 99,5 99,99
Max. Flammentemp. °C 1800 - 2000 1925
Synthesegaskomponenten Vol.-% (wf)
   CO + H2 Vol.-% (wf) ca. 85 85,0
   CO2 Vol.-% (wf) 10 - 12 11,59
   CH4 Vol.-% (wf) 0 - 0,4 0,06
   N2 Vol.-% (wf) 2,5 - 3 2,89
   H2S Vol.-% (wf) k.A 0,42
O/C-Verhältnis mol/mol 0,92 0,92
H2O/C-Verhältnis mol/mol 0,13 0,13
λ (global) - k.A 0,44
O2-Strom (93 Vol.-% Reinheit) kg/s k.A 6,94
Dampfstrom kg/s k.A 1,28
Kühlwasserbedarf kg/s k.A 19,60
Quenchwasserbedarf kg/s k.A 17,35
Syngasaustrittstemp. nach Quench °C k.A 203
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Der höhere Kohlenstoffumsatz, bedingt durch eine effizientere Kohlenutzung, führt zu 
einem niedrigeren Kohlebedarf in kg pro m3 (i.N.) Synthesegas (wf). Weiterhin sind aus 
dem Bericht der Deutschen Babcock Werke AG keine Informationen zur Pilotbrenner-
gasmenge oder zur Förderstickstoffmenge bekannt. Auch diese Faktoren bedingen die 
Größe des wasserfreien Synthesegasvolumenstroms und tragen zur Abweichung des spe-
zifischen Kohlebedarfs bei. 
Wenngleich eine Dampfzugabe für die Temperaturmoderation aufgrund des geringen 
Heizwerts der Kohle nicht notwendig ist, so wird in der Regel etwas Dampf für die Ein-
stellung der Synthesegasqualität zugegeben. Die Dampfmenge wird iterativ für das Er-
reichen der Summe der Volumenanteile H2 + CO = 85 Vol.-% eingestellt. 
Der Kühlwasserbedarf für den Kühlwasserschirm ist Ergebnis eines iterativen Lösungs-
verfahrens, in welchem die Kühlwassermenge gesucht wird, die die eingetragene Kühl-
schirmwärmemenge von Verdampfungstemperatur weniger 40 K auf Verdampfungs-
temperatur weniger 10 K erwärmt. Der einzudüsende Quenchwasserbedarf ist ebenfalls 
das Ergebnis einer iterativen Lösung. Gesucht wird die Quenchwassermenge, die nach 
Wasserdampfsättigung des Synthesegases einen flüssigen Wasserüberlauf von 10 Ma.-% 
der insgesamt aufgewendeten Quenchwassermenge beträgt. 
Zur Veranschaulichung der RNM-Ergebnisse sind die nachstehenden Graphiken abge-
bildet, welche in guter Übereinstimmung mit vergleichbaren Abbildungen von RNMs 
industrieller Vergaser aus der Literatur stehen [19–21, 120]. Die Rezirkulationszone III 
kann bei der graphischen Darstellung der 1D-Ergebnisse über der Reaktorlänge nicht 
mit einbezogen werden. 
In Abb. 4-9 sind Kohlenstoffumsatz und Reaktortemperatur über der Reaktorlänge 
aufgetragen. Es ist zu erkennen, dass ca. 38 % des Kohlenstoffumsatzes in Zone I durch 
Pyrolyse und Pyrolysegasabbrand generiert werden. Anschließend wird durch die hete-
rogenen Vergasungsreaktionen in Zone II und Zone IV vollständiger Kohlenstoffumsatz 
erreicht. Die Gas- und Partikeltemperatur bleibt in Zone I aufgrund der vereinfachten 
Modellierung konstant auf dem Niveau des exothermen Pyrolyseproduktabbrands. Am 
Ende von Zone IV sinkt als Resultat endothermer Vergasungsreaktionen die Tempera-
tur auf die minimal zulässige Reaktoraustrittstemperatur und schlussendlich auf die 
Synthesegasaustrittstemperatur nach dem Wasserquench. 




Abb. 4-9: Kohlenstoffumsatz UC und Reaktortemperatur θR in der RNM-Simulation der 
Babcock Validierung 
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Weiterhin sind in Abb. 4-10 die wasserfreien Volumenanteile der Gaskomponenten ab-
gebildet. Nach anfänglicher Pyrolyse und Pyrolyseproduktabbrand steigt in Zone II der 
Volumenanteil von CO und H2 als Resultat der ablaufenden Vergasungsreaktionen wei-
ter an, CO2 wird hingegen abgezehrt. Durch die Gasvolumenzunahme im Reaktor sinkt 
der Volumenanteil des konstanten N2-Massestroms. In Zone V nimmt der Volumenteil 
von CO geringfügig ab, wohingegen H2 und CO2 steigen. Diese Beobachtung ist auf die 
im Quench ablaufende homogene Wassergas-Shift-Reaktion R9 zurückzuführen. Für die 
Komponenten CH4 und H2S beträgt der Volumenanteil zu jeder Zeit < 0,1 % bzw. 
< 1,0 %. 
Sensitivitätsanalyse des SFGT-RNM 
Die Sensitivitätsanalyse des SFGT-RNM für ausgewählte Vergasungskennzahlen wird 
auf Basis des Validierungsfalls der Deutschen Babcock Werke AG [85] durchgeführt. 
Die in Tab. 4-5 definierten Randbedingungen sind demnach der Referenzpunkt für 0 % 
der jeweiligen Parametervariation. Ausnahme bildet das O/C-Verhältnis, welches in 
Abb. 4-11 entsprechend Tab. 4-6 übernommen wird. Für alle Folgeabbildungen gilt, 
dass 0 % Parametervariation des O/C-Verhältnisses gleich 80 % des Referenzwertes aus 
Tab. 4-5 entspricht. Diese Anpassung ist notwendig, da im Validierungsfall bereits voll-
ständiger Kohlenstoffumsatz erreicht ist, somit zeigen Parameter mit geringerer Sensi-
tivität sehr geringe bis keine Veränderung. 
In Abb. 4-11 ist der Einfluss der Variation des O/C-Verhältnisses gegenüber den Ver-
gasungskennzahlen Kohlenstoffumsatz, Kaltgaswirkungsgrad und Synthesegasaustritts-
temperatur dargestellt. Solange endotherme Vergasungsreaktionen ablaufen und Koh-
lenstoffumsatz generiert wird, steigt die Synthesegasaustrittstemperatur mit steigendem 
O/C-Verhältnis an. Ist keine Änderung im Kohlenstoffumsatz mehr zu beobachten, 
steigt die Synthesegasaustrittstemperatur stärker (annähernd linear) mit zunehmendem 
O/C-Verhältnis, da der zusätzliche Sauerstoff nur noch zur Verbrennung von brennba-
ren Gaskomponenten dient. Der Kaltgaswirkungsgrad zeigt ein Maximum nahe 1200 °C 
Synthesegasaustrittstemperatur, was mit dem Punkt gerade vollständigen Kohlenstof-
fumsatzes korreliert. In diesem Zusammenhang ist zu bemerken, dass im Basisfall der 
Deutschen Babcock Werke AG [85], aufgrund des niedrigen Ascheschmelzpunktes der 
eingesetzten Merseburger Braunkohle und der damit ermöglichten niedrigen Synthese-
gasaustrittstemperatur, eine für Flugstromvergasungsprozesse sehr guter Kaltgaswir-
kungsgrad erreicht wird. 




Abb. 4-11: Sensitivitätsanalyse des O/C-Verhältnisses gegenüber Kohlenstoffumsatz UC, Kalt-
gaswirkungsgrad ηKG und Synthesegasaustrittstemperatur θSG 
 
Abb. 4-12: Sensitivitätsanalyse des H2O/C-Verhältnisses gegenüber Kohlenstoffumsatz UC, 

















































Parametervariation H2O/C-Verhältnis in %
Kohlenstoffumsatz Kaltgaswirkungsgrad Synthesegasaustrittstemperatur
O/C=0,73
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Der Einfluss der Parametervariation des H2O/C-Verhältnisses (Abb. 4-12) ist deutlich 
geringer verglichen mit dem Einfluss des O/C-Verhältnisses. Mit zunehmendem H2O/C-
Verhältnis sinken Kohlenstoffumsatz, Kaltgaswirkungsgrad und Synthesegasaustritts-
temperatur. Grundsätzlich wird durch die Erhöhung des Wasserdampfpartialdrucks im 
Reaktor die heterogene Wassergasreaktion R3 begünstigt, ein Anstieg in Kohlenstoffum-
satz und Kaltgaswirkungsgrad wäre demnach zu erwarten. Gleichzeitig moderiert der 
274 °C kalte Dampf die Temperatur im Reaktor nach unten, wodurch die Reaktionsge-
schwindigkeit sinkt. Letzterer Effekt ist in diesem Fall bestimmend, sodass mit steigen-
dem H2O/C-Verhältnis die ausgewählten Prozessindikatoren sinken. 
Ein bemerkenswertes Ergebnis kann im Sensitivitätsgraphen des Rezirkulationsverhält-
nisses σ (Abb. 4-13) abgelesen werden. Die Erhöhung des Rezirkulationsverhältnisses 
im SFGT-Vergaser bedingt ein schwaches Sinken des Kohlenstoffumsatzes, wobei 
nachweislich durch Erhöhung des Rezirkulationsverhältnisses mehr fester Kohlenstoff in 
der Rezirkulationszone umgesetzt wird. Monaghan [16] beobachtet in seiner Arbeit den 
gleichen Effekt für die Sensitivitätsanalyse des 1 GW GE-Vergaser, kann jedoch keine 
Erklärung für das Phänomen finden. 
 
Abb. 4-13: Sensitivitätsanalyse des Rezirkulationsverhältnisses σ gegenüber Kohlenstoffumsatz 























Parametervariation Rezirkulationsverhältnis σ in %
Kohlenstoffumsatz Kaltgaswirkungsgrad Synthesegasaustrittstemperatur
O/C=0,73
70 Kapitel 4   Validierung des Reaktornetzwerkmodells 
 
 
Eine mögliche Erklärung ergibt sich aus Abb. 4-14. Alle noch nicht umgesetzten Koh-
lenstoffanteile der rezirkulierten Partikel werden, aufgrund der starken Verweilzeiterhö-
hung in der Rezirkulationszone (im Vergleich zur Jetzone II), vollständig umgesetzt. 
Der in Abb. 4-14 zu sehende Sprung des Kohlenstoffumsatzes beim Übergang von Zo-
ne II zu Zone IV (x=3,98 m) bekräftigt diese Aussage. Gleichzeitig wird ein fortwäh-
rend wachsender Gasmassenstrom durch die Rezirkulation zum Eintritt der Jetzone 
(Zone II) zurückgeführt. Dieser Gasstrom kühlt in der Rezirkulationszone aufgrund 
weiterhin ablaufender endothermer Reaktionen sowie durch Wandwärmeverluste ab, 
mindert somit die Eintrittstemperatur des Gasstroms in der Jetzone und verändert die 
Eintrittsgaszusammensetzung des Gasstroms in der Jetzone. In Abb. 4-14 ist nachzu-
vollziehen, dass mit steigendem Rezirkulationsverhältnis die Temperatur am Eintritt 
von Zone II sinkt. Die Kinetik der ablaufenden Reaktionen in der Jetzone wird mit 
zunehmender Rezirkulation immer stärker gehemmt und der Kohlenstoffumsatz in die-
ser Zone sinkt. Der zusätzliche Kohlenstoffumsatz durch Rezirkulation wird in der Bi-
lanz von einem annährend gleichen oder größeren Anteil abgemindertem Kohlenstof-
fumsatz aus der Jetzone überlagert. Der Gesamtkohlenstoffumsatz am Austritt des Re-
aktors stagniert oder sinkt mit steigendem Rezirkulationsverhältnis. 
 
Abb. 4-14: Sensitivitätsanalyse des Rezirkulationsverhältnisses σ gegenüber Kohlenstoffumsatz 














































Länge Zone II und Zone IV in m






Zone II Zone IV





Kapitel 4   Validierung des Reaktornetzwerkmodells 71 
 
 
Dieser Ansatz erklärt auch die mit zunehmender Rezirkulation steigende Synthese-
gasaustrittstemperatur und den sinkenden Kaltgaswirkungsgrad. Wie bereits erklärt, ist 
der verminderte Kohlenstoffumsatz in der Jetzone auf die gehemmt ablaufenden en-
dothermen Reaktionen in dieser Zone zurückzuführen. Somit ist die fühlbare Wärme 
des Gasstroms am Austritt der Jetzone höher und die chemisch gebundene Energie in 
Form von H2, CO und CH4 geringer. 
In Abb. 4-15 ist die Sensitivitätsanalyse des Öffnungswinkels α der Jetzone dargestellt. 
Gemäß Tab. 3-1 wird mit Variation von α die Geometrie der Jetzone verändert. Mit 
zunehmendem α vergrößert sich das Volumen der Jetzone, was entsprechend Gl. (3.8)
eine Erhöhung der Verweilzeit von Gas und Partikeln in dieser Zone zur Folge hat. 
Kohlenstoffumsatz und Kaltgaswirkungsgrad steigen somit mit zunehmendem Öff-
nungswinkel an, wohingegen die Synthesegasaustrittstemperatur durch verstärkt auftre-
tende endotherme Reaktionen absinkt. 
 
Abb. 4-15: Sensitivitätsanalyse des Öffnungswinkels α der Jetzone gegenüber Kohlenstoffumsatz 
UC, Kaltgaswirkungsgrad ηKG und Synthesegasaustrittstemperatur θSG 
In Abb. 4-16 ist die Sensitivität der Partikelgröße auf Kohlenstoffumsatz, Kaltgaswir-
kungsgrad und Synthesegasaustrittstemperatur dargestellt. Wie zu erwarten, sinkt mit 
zunehmender Partikelgröße der Kohlenstoffumsatz und der Kaltgaswirkungsgrad, da die 




























Parametervariation Öffnungswinkel α in %
Kohlenstoffumsatz Kaltgaswirkungsgrad Synthesegasaustrittstemperatur
O/C=0,73
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die Reaktionsgeschwindigkeit der heterogenen Vergasungsreaktionen abnimmt. Gleich-
zeitig steigt die Synthesegasaustrittstemperatur, da die endothermen Vergasungsreakti-
onen stärkerer Hemmung unterliegen. 
 
Abb. 4-16: Sensitivitätsanalyse der Partikelgröße dP gegenüber Kohlenstoffumsatz UC, Kaltgas-
wirkungsgrad ηKG und Synthesegasaustrittstemperatur θSG 
Eine weitere Erkenntnis aus dieser Sensitivitätsanalyse ist, dass mit zunehmender Par-
tikelgröße der negative Anstieg von Kohlenstoffumsatz und Kaltgaswirkungsgrad ab-
flacht. Die Verwendung von gröber aufgemahlenen Brennstoffen, welche folglich einen 
geringeren Zerkleinerungsenergiebedarf besitzen, wirkt sich erwartungsgemäß negativ 
auf die betrachteten Vergasungskennzahlen aus, allerdings ist der Einfluss von immer 
größer werdenden Partikeln zunehmend weniger signifikant. 
In einer letzten Sensitivitätsanalyse des SFGT-Vergaser RNM wird in Abb. 4-17 der 
Einfluss der Reaktorwandwärmestromdichte auf Kohlenstoffumsatz, Kaltgaswirkungs-
grad und Synthesegasaustrittstemperatur untersucht. Alle drei Parameter sinken mit 
zunehmender Reaktorwandwärmestromdichte, da diese direkt die Höhe der Wandwär-
meverluste widerspiegelt. Es ist zu berücksichtigen, dass die in Tab. 4-5 getroffene An-
nahme einer konstanten Reaktorwandwärmestromdichte eine starke Modellvereinfa-
chung ist. Die Wandwärmestromdichte ist in Realität eine Funktion der Schlackemäch-




































Abb. 4-17: Sensitivitätsanalyse der Reaktorwandwärmestromdichte q gegenüber Kohlenstoffum-
satz UC, Kaltgaswirkungsgrad ηKG und Synthesegasaustrittstemperatur θSG 
 
Schlussfolgerungen aus der Sensitivitätsanalyse 
Neben dem O/C-Verhältnis als Haupteinflussfaktor haben weiterhin der Öffnungswin-
kel α der Jetzone sowie der Partikeldurchmesser einen größeren Einfluss auf den Koh-
lenstoffumsatz UC. Die möglichst genaue Abschätzung von α als Verweilzeit mitbe-
stimmendem Designparameter eines RNMs ist daher von Bedeutung, was zum Beispiel 
aus einer zweidimensionalen CFD-Simulation abgeleitet werden kann. Das Rezirkulati-
onsverhältnis σ hat wider Erwarten entweder keinen oder sogar einen negativen Ein-
fluss auf den Kohlenstoffumsatz, wofür ein Erklärungsansatz präsentiert wird. Es ist 
jedoch nicht auszuschließen, dass diese Beobachtung eine Folge der RNM-Modell-
annahmen und Modellvereinfachungen ist. Die Auswirkung aller weiteren analysierten 
Parameter auf die betrachteten Vergasungskennzahlen ist plausibel, wenngleich der 

























Parametervariation Wandwärmestromdichte q in %
Kohlenstoffumsatz Kaltgaswirkungsgrad Synthesegasaustrittstemperatur
O/C=0,73
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4.3 Reaktornetzwerkmodell Hybridwandvergaser 
4.3.1 Beschreibung der Technologie Hybridwandvergaser 
In der Patentschrift von Meyer und Gräbner [6] wird der Hybridwandvergaser vorge-
stellt (siehe Abb. 4-18 ohne RNM-Zonen). Merkmale der Technologie sind ein brenner-
loses, von oben nach unten gefeuertes, zweistufiges Design mit anschließendem Was-
serquench, in welchem der Schwerkrafteintrag des trockenen Festbrennstoffs zentral am 
Kopf vorgesehen ist. In beiden Stufen werden Vergasungsmittel in Form von techni-
schem Sauerstoff und ggf. Wasserdampf zugegeben. Die erste Stufe ist mit Ausmaue-
rung ausgeführt, die zweite Stufe sieht einen Kühlwassermantel vor. In der ersten Stufe 
findet die Pyrolyse und teilweise Vergasung des Festbrennstoffs statt. Bedingt durch 
die thermische Belastbarkeit der Ausmauerung darf die Temperatur in der ersten Stufe 
maximal 900°C erreichen, was in Abhängigkeit der Brennstoffeigenschaften (Wasser-
gehalt, Reaktivität, Flüchtigengehalt, Heizwert) die Primärvergasungsmittelzugabe in 
Stufe Eins limitiert. Gleichzeitig wird infolge der heißen Ausmauerung eine inhärente 
Zündsicherheit für die Ausbildung einer Flamme bereitgestellt. Ein Kohlenstoffumsatz 
von optimal 40-65 %, bis maximal 80 % soll laut Patent in der ersten Stufe erreicht 
werden. Dabei wird eine Partikelverweilzeit von ca. 1 s und eine Gasaustrittsgeschwin-
digkeit von ca. 2 m/s am Ende von Stufe Eins eingestellt. Rezirkulation ist aufgrund 
des brennerlosen Designs und der niedrigen Eintrittsströmungsgeschwindigkeiten der 
Primärvergasungsmittel nicht zu erwarten. 
In der zweiten Stufe werden die Sekundärvergasungsmittel Sauerstoff und ggf. Wasser-
dampf eingedüst, wodurch bei einer Austrittstemperatur >1400 °C annähernd vollstän-
diger Kohlenstoffumsatz bis zum Eintritt in den Quenchraum sichergestellt werden soll. 
Eine Schlackeschicht, welche zur Wand hin fest und nach innen schmelzflüssig vorliegt, 
bildet sich an der Reaktorinnenwand aus und schützt diese zusätzlich vor Abzehrung. 
Dieser Schlackefilm an der Reaktorwand ist für den bestimmungsgemäßen Betrieb des 
Hybridwandvergasers jedoch nicht notwendig. Der variable Betrieb unterhalb, am oder 
oberhalb des Ascheschmelzpunkts ist daher möglich. Die Verweilzeit in Stufe zwei be-
trägt 2 s bei einer Gasaustrittsgeschwindigkeit zum Quenchraum von 2 m/s. Die Rezir-
kulation innerhalb des Reaktors soll durch die Ausbildung einer Pfropfenströmung wei-
testgehend vermieden werden. Dadurch ist eine starke Einschnürung des Vergasungs-
raums hin zum Quenchraum nicht notwendig, weil die hohe Partikelbeladung des Roh-
synthesegases die Strahlungswärmeverluste hin zum Quenchraum signifikant verringert. 
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Da der Feststoffeintrag mittels einer Feststoffpumpe die sonst gebräuchliche Dicht-
stromförderung, welche den Betrieb von Flugstromvergasern auf einen Druck von 
40 bar(a) limitiert, ersetzt, ist der Hybridwandvergaser für einen Reaktordruck bis 
100 bar(a) ausgelegt. Mit dieser Lösung wird eine kompakte und investitionskostenop-
timierte Bauweise ermöglicht. Weiterhin kann eine maximale Leistungsklasse des Hyb-
ridwandvergasers von bis zu 1 GW(th) erreicht werden. Weitere positive Folgen des 
Wegfalls der Dichtstromförderung sind die Reduzierung der Brennstoffqualitätsanforde-
rungen (Korngrößen, Wassergehalt, Aschegehalt) sowie die Minimierung des Bespan-
nungs- und Fördergasverbrauchs. 
4.3.2 Aufbau des Hybridwandvergaser-RNM 
Wie bereits in Kapitel 4.3.1 beschrieben, besteht der Hybridwandvergaser aus zwei Stu-
fen, einer ersten ausgemauerten Stufe und einer sich daran anschließenden zweiten Stu-
fe mit Kühlwassermantel. Dieser Konfiguration Rechnung tragend besteht das Hyb-
ridwandvergaser-RNM (siehe Abb. 4-18 und Abb. 4-19) nach einer Pyrolyse- und Ab-
brandzone für Flüchtige (Zone I) aus zwei konsekutiv aufeinanderfolgenden Jetzonen, 
Zone II-a in Stufe eins und Zone II-b in Stufe zwei. Gemäß der Patentschrift ist in kei-
ner der beiden Stufen des RNM eine Rezirkulationszone vorgesehen. An die Jetzone II-b 
schließen Auslaufzone (Zone IV) und schlussendlich der Wasserquench (Zone V) an. 
Die Geometriedaten des Hybridwandvergaser-RNM der Leistungsklasse 1 GW(th) sind 
in Tab. 4-7 aufgelistet. 
Tab. 4-7: Geometriedaten der kinetisch modellierten Zonen des Hybridwandvergaser-RNM 
Zone l in m d1 in m d2 in m V in m3
Zone II-a 1,85 0,15 1,02 0,76
Zone II-b 2,08 1,02 1,82 2,77
Zone IV 1,92 1,82 1,37 4,85
 




Abb. 4-18: Schematische Darstellung des Hybridwandvergasers mit darübergelegtem RNM 




Abb. 4-19: RNM des Hybridwandvergasers in ASPEN PLUS 
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4.3.3 Validierung des Hybridwandvergaser-RNM 
Validierungsdaten für den Hybridwandvergaser, welche entweder aus CFD-Simulation-
en oder von einer Versuchsanlage stammen, existieren nicht, da die Technologie zu-
nächst nur Studiencharakter besitzt. Es werden daher ASPEN PLUS Gleichgewichtssimu-
lationen des Hybridwandvergasers (Brennstoff Braunkohle-ibi) mit RNM-Simulationen 
unter gleichen Randbedingungen verglichen (Brennstoff- und Kinetikdaten siehe Tab. 
2-3 bzw. Anhang 4). Die Verwendung der Vergasungskinetikdaten aus Anhang 4 ist für 
die RNM-Simulation des Hybridwandvergasers zwingend erforderlich, da keine anderen 
Datensätze zur Verfügung stehen. Es wird davon ausgegangen, dass eine Anwendbar-
keit der kinetischen Parameter mit gebrochenem Druckexponenten bis zu einem Sys-
temdruck von 100 bar(a) möglich ist. 
Hybridwandvergaser-RNM Randbedingungen 
Die in Tab. 4-8 angeführten Randbedingungen der RNM-Simulation des Hybridwand-
vergasers sind aus dem Patent von Meyer und Gräbner [6] abgeleitet. Grundsätzlich 
kann der Hybridwandvergaser bei Temperaturen oberhalb (verschlackend) aber auch 
unterhalb (nicht verschlackend) der Ascheschmelztemperatur betrieben werden. Der 
Heizwert der eingesetzten Braunkohle-ibi ist, verglichen mit der Steinkohle Pittsburgh 
No.8 aus der Patentberechnung, wesentlich niedriger. Daher wird, neben der Reproduk-
tion der Bedingungen aus dem Patent mit einem Betrieb oberhalb des Ascheschmelz-
punktes (Abb. 4-20), ein zweiter Betriebsfall unterhalb des Ascheschmelzpunktes er-
stellt (Abb. 4-21). 
Die Partikelkörnung kann laut Patent bis auf 1000 µm erhöht werden, da der System-
druck von 100 bar(a) und die damit verbundene Beschleunigung der Vergasungskinetik 
(siehe Druckanalyse in Abb. A 7) weiterhin vollständigen Kohlenstoffumsatz prognosti-
zieren. Der Wert dP=1000 µm wird daher für die Simulation festgelegt. 
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Tab. 4-8: Randbedingungen der Gleichgewichtssimulation und der RNM-Simulation des Hyb-
ridwandvergasers mit Braunkohle-ibi [6] 
 Einheit Simulation Referenz und Bemerkungen
Systemdruck bar(a) 100 [6]
Kühlwasserdruck bar(a) 103 Systemdruck + 3 bar(a) [6]
Quenchwassertemp. °C 175 [6]
Primärvergasungsmitteltemp. °C 262 [6]
Sekundärvergasungsmitteltemp. °C 25 [6]
Kohlemassestrom kg/s 42,81 berechnet aus Hu,Kohle für 1 GW(th)
Reaktormantelfläche m2 29,36 aus Geometrie berechnet
Wärmeverluste Stufe 1 MW 1,15 QV-1=0,003*P*(UC,Stufe1/100)
Wärmeverluste Stufe 2 MW 15,46 QV-2=0,025*P*((100-UC,Stufe2)/100)
Wandwärmestromdichte Stufe1 kW/m2 178,6 flächenkonstante Wärmestromdichte
Wandwärmestromdichte Stufe2 kW/m2 674,6 flächenkonstante Wärmestromdichte
CO-Konvertierung Quench Vol.-% 3 [10]
Rezirkulationsverhältnis  0 Annahme
Partikelgröße µm 1000 Annahme
 
Auswertung der Hybridwandvergaser-RNM Validierung 
In Tab. 4-9 sind die Ergebnisse des verschlackenden (λ=0,44) und nicht verschlacken-
den (λ=0,41) Betriebs des Hybridwandvergasers gegenübergestellt. Der nichtverschla-
ckende Betrieb zeigt klare Vorteile durch einen niedrigeren spez. Sauerstoffbedarf κ, 
eine höhere Synthesegasausbeute ASG und einen höheren Synthesegasmodul MSG gegen-
über dem verschlackenden Betrieb. 
In Abb. 4-20 ist erkennbar, dass der Anteil des Kohlenstoffumsatzes aus Vergasung in 
Zone II-a sehr gering ist. Nur 34 % des Gesamtsauerstoffbedarfs werden in Zone I und 
Zone II-a als Primärvergasungsmittel verwendet, um Pyrolyseabbrand und etwas Koks-
vergasung bis zu einer Zieltemperatur von 900 °C am Austritt zu erreichen. Anschlie-
ßend ereignet sich am Anfang von Zone II-b (lR=2 m) durch die Zugabe des Sekundär-
vergasungsmittels ein sprunghafter Anstieg der Reaktortemperatur und des Kohlen-
stoffumsatzes UC,RNM. 
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Tab. 4-9: Ergebnisse der Hybridwandvergaser-RNM-Simulation 




Synthesegasaustrittstemperatur °C 1450 1200
Kohlebedarf kg/m3 (i.N.) Syngas (wf) 0,61 0,59
O2-Bedarf (95 Vol.-% O2) m3 (i.N.)/m3 (i.N.) Syngas 0,31 0,28
spez. O2-Bedarf κ (95 Vol.-% O2) m3 (i.N.)/kg Kohle (waf) 0,60 0,55
Synthesegasausbeute ASG m3 (i.N.)/kg Kohle (waf) 1,86 1,93
H2/CO-Verhältnis MSG mol/mol 0,52 0,56
Kohlenstoffumsatz UC % 99,99 99,99
Synthesegaskomponenten Vol.-% (wf)  
   CO Vol.-% (wf) 59,88 58,86
   H2 Vol.-% (wf) 31,04 32,99
   CO2 Vol.-% (wf) 6,37 5,35
   CH4 Vol.-% (wf) 0,12 0,39
   N2 Vol.-% (wf) 1,86 1,70
   H2S Vol.-% (wf) 0,72 0,70
O/C-Verhältnis mol/mol 0,84 0,78
H2O/C-Verhältnis mol/mol 0,00 0,00
λ (global) - 0,44 0,41
Sauerstoffstrom (95 Vol.-% O2) kg/s 29,93 27,60
Dampfstrom kg/s 0,00 0,00
Kühlwasserbedarf kg/s 56,25 41,40
Quenchwasserbedarf kg/s 74,99 58,49
Syngasaustrittstemp. nach Quench °C 260 251
Mehrere Gründe für diesen bedingt plausiblen Verlauf der Kurve können angeführt 
werden. Die Reaktionsgeschwindigkeit bei einem Systemdruck von 100 bar(a) ist sehr 
schnell, jedoch ist die Extrapolation der vorhandenen kinetischen Daten bis zu 
100 bar(a) nicht vorgesehen. Weiterhin wird bei der Modellierung der 1D Pfropfen-
strömung die Vermischung von Vergasungsstoff und Vergasungsmittel als vollständig 
angenommen, was im realen Prozess nicht zu erwarten ist. Nicht zuletzt wird der 
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Wärmetransport zwischen Partikel und Gasphase nicht modelliert, wodurch bei großen 
Partikeln, wie im vorliegenden Fall, die eigentlich verzögerte Erwärmung der Partikel 
und somit die Verzögerung der Gas-Feststoff-Reaktionen nicht berücksichtigt wird. 
 
Abb. 4-20: Vergleich der Ergebnisse aus der Gleichgewichtssimulation und der RNM-Simulation 
des Hybridwandvergasers im Betrieb oberhalb das Ascheschmelzpunktes θf mit 
Brennstoff Braunkohle-ibi 
In Zone IV ist anschließend ein Abnahme der Reaktortemperatur durch Wandwärme-
verluste ersichtlich. Weiterhin ist erkennbar, dass die ermittelten Kohlenstoffumsätze 
aus der Gleichgewichtssimulation genau getroffen werden. Durch Verringerung von 
λ=0,44 auf λ=0,41 sinkt die Reaktoraustrittstemperatur auf 1200 °C (siehe Abb. 4-21). 
Der Kurvenverlauf des Kohlenstoffumsatzes in Zone II-b zeigt eine stärkere Auswöl-
bung und es wird gerade noch vollständiger Kohlenstoffumsatz kurz vor Ende von Zo-
ne IV erreicht. Der Betrieb des Hybridwandvergasers mit Braunkohle-ibi ist demnach 
auch unterhalb des Ascheschmelzpunkts möglich, was aus Sicht der Prozesseffizienz, 
der Betriebstechnik und der Betriebskosten von Vorteil ist. 
Abschließend ist für die durchgeführten Betrachtungen des Hybridwandvergaser-RNM 
einzuschränken, dass im RNM ideale Durchmischung in Zone I für Pyrolyse und Flüch-
tigenabbrand vorausgesetzt wird. Auch für die kinetisch modellierten RNM-Teile Zo-
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Temperatur- und Konzentrationsgradienten per Definition in eindimensionalen Reak-
tormodellen vernachlässigt werden. Diese Modellannahmen treffen dann gut zu, wenn 
die Vermischung von Brennstoff und Vergasungsmittel durch das Vergaserdesign si-
chergestellt werden können. Für den Hybridwandvergaser wurde dieser Nachweis noch 
nicht erbracht. Daher sind die hier präsentierten Ergebnisse gleichzusetzen mit einer 
Vorstudie für eine detaillierte CFD-Simulation des Hybridwandvergasers. 
 
Abb. 4-21: Vergleich der Ergebnisse aus der Gleichgewichtssimulation und der RNM-Simulation 
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Fazit Kapitel 4 
Das in Kapitel 3 entwickelte Reaktornetzwerkmodell (RNM) wird in diesem Kapitel für 
die Simulation von drei sehr verschiedenen Flugstromvergasern unterschiedlicher Leis-
tungsklassen angewendet. Mit Hilfe von Versuchsdaten des PEFR-Vergasers und des 
SFGT-Vergasers werden die adaptierten RNMs erfolgreich für Einzelbrennstoffe vali-
diert und deren Verhalten mit Sensitivitätsanalysen weiter untersucht. Wenngleich es 
für den neu entwickelten Hybridwandvergaser keine direkten Validierungsdaten gibt, 
wird dessen RNM mit Gleichgewichtssimulationen verglichen und es werden plausible 
Ergebnisse erzielt. Die Validierung der verschiedenen RNMs für Einzelbrennstoffe bildet 
eine solide Grundlage, um im folgenden Kapitel theoretische Betrachtungen zu Brenn-
stoffmischungen in der Flugstromvergasung durchzuführen. Dennoch wird für eine Wei-
terführung der vorliegenden Arbeit eine Validierung des RNM anhand von Versuchsda-
ten der Vergasung von Brennstoffmischungen vorgeschlagen. 
Die aus Abb. 4-13 zusätzlich zur Validierung des SFGT-RNM gewonnenen Erkenntnis-
se zur Rezirkulation im SFGT-Vergaser sind vor allem auf die Anwendung eines RNM 
und der damit verbundenen Zoneneinteilung des Reaktors zurückzuführen. Wenngleich 
dieser Modellansatz starke Vereinfachungen des Strömungsverhaltens und der ablau-
fenden Reaktionen in den Einzelzonen vorsieht, sind die gewonnenen theoretischen Er-
kenntnisse, wenn sie sich in nachfolgenden Arbeiten reproduzieren und weiter erklären 
lassen, für die Bewertung der Geometrie von Flugstromvergasern von Bedeutung. Eine 
Minimierung der Rezirkulation durch schlankes Reaktordesign mit einem großen Länge-
Durchmesser-Verhältnis (siehe Anhang 5) wäre demnach vorteilhaft. Die damit ver-
bundene Reduzierung der Investitionskosten für einen Flugstromvergaser verbessert 
somit auch die Gesamtwirtschaftlichkeit einer Vergasungsanlage. Gleichzeitig ist die 
durch Drall oder andere Maßnahmen induzierte Durchmischung von Vergasungsstoff 
und Vergasungsmittel am Reaktoreintritt von noch höherer Bedeutung, da für optima-
len Kohlenstoffumsatz vor allem Kurzschlussströmungen in der Kernströmung vermie-
den werden müssen. 
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5 RNM-Analyse der Vergasung von Brennstoffmi-
schungen 
In diesem Kapitel wird das in Kapitel 3 entwickelte und in Kapitel 4 validierte RNM 
des SFGT-Vergasers für die Untersuchung von Brennstoffmischungen in der Flug-
stromvergasung herangezogen. Für den optimierten Betrieb von Vergasungsanlagen mit 
Brennstoffmischungen werden simulationsbasierende Diagramme zur Darstellung des 
Vergasungsverhaltens binärer und ternärer Brennstoffmischungen vorgestellt. Gleichzei-
tig werden aus der Literatur beobachtete Effekte bei der Vergasung von Brennstoffmi-
schungen diskutiert. Im Anschluss daran folgt eine Potentialabschätzung der Hyb-
ridwandvergasertechnologie für den Einsatz von Brennstoffmischungen. Das dafür ent-
wickelte RNM des Hybridwandvergasers wird analog dem SFGT-RNM eingesetzt und 
die resultierenden Ergebnisse in Form von Diagrammen werden miteinander verglichen. 
5.1 Vorüberlegungen 
In Abb. 2-2 ist das gestufte Vorgehen für die Analyse des Vergasungsverhaltens von 
Brennstoffmischungen in dieser Arbeit skizziert. Zentrale Bewertungskriterien für die 
Analyse binärer Brennstoffmischungen sind der Kohlenstoffumsatz UC und der Koks-
kohlenstoffumsatz UC-Koks,β. Anhand dieser Vergasungskennzahlen werden die Simulati-
onsergebnisse ausgewertet und diskutiert. In der anschließenden Analyse der Vergasung 
ternärer Brennstoffmischungen werden zusätzlich die Vergasungskennzahlen Kaltgas-
wirkungsgrad ηKG, Synthesegasausbeute ASG, Synthesegasmodul MSG, spezifischer Sauer-
stoffbedarf κ und spezifischer Dampfbedarf ξ herangezogen. 
5.1.1 Festlegung der Randbedingungen 
In Tab. 5-1 sind die Randbedingungen der RNM-Analyse von Brennstoffmischungen 
aufgelistet. Die minimale und maximale Synthesegasaustrittstemperatur aus dem Reak-
tor θSG, min und θSG, max wird für die durchzuführenden RNM-Simulationen mit 1100 °C 
bzw. 1900 °C festgelegt. Die Betrachtung der Prozesse im Flugstromvergaser außerhalb 
dieses Temperaturintervalls wird als nicht sinnvoll erachtet. Gleichzeitig werden die 
RNM-Simulationen, wenn nicht anders gekennzeichnet, bei konstantem Verbrennungs-
sauerstoffverhältnis λ durchgeführt. λ hat analog dem molaren O/C-Verhältnis (siehe 
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Sensitivitätsanalyse SFGT in Abb. 4-11) einen großen Einfluss auf θSG. Da λ gemäß 
Gl. (2.17) eine Funktion der Brennstoffmischungszusammensetzung ist, und letztere in 
der BSM-Analyse variiert, muss für jede Simulation für ein festgelegtes λ der Sauer-
stoffbedarf vorab berechnet werden. Es werden die Werte λ=0,4 und λ=0,45 festgelegt. 
Außerdem wird durch Variation des molaren H2O/C-Verhältnisses der Einfluss von 
Wasserdampf auf die Vergasung von Brennstoffmischungen untersucht. Es wird 
H2O/C=0 und H2O/C=0,2 festgelegt. 
Tab. 5-1: Randbedingungen der RNM-Analyse von Brennstoffmischungen 
 Einheit SFGT-Vergaser Hybridwandvergaser
Vergaserleistung MW 200 1000
Systemdruck bar(a) 30 100
Kühlwasserdruck bar(a) 33 103
Quenchwasserdruck bar(a) 37 107
Dampftemp. °C 274
CO-Konvertierung Quench Vol.-% 3 3
Rezirkulationsverhältnis - 0,5 0
θSG, min °C 1100 1100
θSG, max °C 1900 1900
λ - 0,4; 0,45 0,4; 0,45
H2O/C - 0; 0,2 0; 0,2
Partikelgröße µm 100 1000
5.1.2 Thermische Vergaserleistung 
Abb. 5-1 verdeutlicht, dass sich der Mischungsheizwert in Abhängigkeit der Brenn-
stoffmischungszusammensetzung ändert. Da die thermische Leistung Pth des Vergasers 
beim Einsatz verschiedener Brennstoffmischungen konstant bleiben soll, muss, vor al-
lem in Vorbereitung einer späteren Automatisierung der Simulationen, vor Beginn einer 
Simulation in ASPEN PLUS die Vorgabezusammensetzung der Brennstoffmischung yβ in 
Ma.-% in tatsächliche Brennstoffmassenströme βm  in kg/s umgerechnet werden.  




Abb. 5-1: Ternärer Brennstoffmischungsheizwert für BSM-BRP und BSM-ibi 
Gemäß Gl. (5.1) wird festgelegt, dass die initialen Brennstoffmassenströme β,initm  den 
Werten von yβ entsprechen. Anschließend werden die tatsächlichen Brennstoffmassen-
ströme βm  gemäß Gl. (5.2) berechnet. 







  (5.2) 
5.1.3 Simulationsdauer und Automatisierung 
Robuste und, im Vergleich zur CFD, schnell konvergierenden RNM-Simulationen in 
ASPEN PLUS bilden die Basis für die in Abb. 2-2 skizzierte Methodik der RNM-Analyse 
zur Vergasung von Brennstoffmischungen. Die Dauer einer Simulation auf einem PC 
(Stand der Technik 2012) variiert, in Abhängigkeit verschiedener Randbedingungen, 
wie z.B. der Brennstoffmischungszusammensetzung oder des gewählten Regelprinzips, 
zwischen zwei Minuten und ca. einer Stunde. Wie in Abb. 5-2 zu sehen ist, werden ins-
gesamt 67 eigenständige Simulationen für die Erstellung eines gleichmäßigen und hin-
reichend repräsentativ gerasterten Dreiecksdiagramms benötigt, was den Aufwand auf 
2 - 20 Stunden reine Berechnungszeit erhöht. Eine Automatisierung bzw. Stapelbearbei-
tung der Simulation ist daher sinnvoll. In ASPEN PLUS ist dafür die Funktion der Sen-
sitivitätsanalyse vorgesehen. Aus häufigen Programmabstürzen durch zu große Log-
buchdateien, wodurch alle Daten der bereits durchgeführten Sensitivitätsanalyse ver-
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worfen werden, wurde in Rahmen dieser Arbeit geschlussfolgert, dass diese Funktion 
für sehr rechenintensive und somit lang andauernde Simulationen nicht geeignet ist. 
Für die vorliegende Arbeit wird dieses Problem mit Hilfe der Automatisierung- und 
Optimierungssoftware MODEFRONTIER gelöst. Dieses Programm steuert vollautoma-
tisch, in einer ASPEN PLUS übergeordneten Hierarchie, die nacheinander abzuarbeiten-
den Simulationen unter systematischer Variation der Massenanteile in der Brennstoff-
mischung und tabelliert alle vom Nutzer gewünschten Ergebnisse der jeweiligen Simula-
tion. Nicht konvergierte Simulationen werden vom Programm markiert und können 
nach Anpassung von Startwerten und Wertebereichsgrenzen erneut gestartet werden. 
 
Abb. 5-2: Verteilung der Datenpunkte für Dreiecksdiagramme (ein Punkt entspricht einer 
RNM- Simulation) 
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5.2 Auswertung der RNM-Analyse von Brennstoffmischungen 
Die in diesem Teilkapitel dargestellten Reaktorplots (UC und θSG über der Reaktorlän-
ge) sind grundsätzlich nur für den kinetisch modellierten Teil (Zone II und Zone IV) 
des SFGT-RNM dargestellt. Weiterhin ist die Auswertung zunächst losgelöst von der 
Aschefließtemperatur θf und den damit verbundenen Zusatzüberlegungen für die Verga-
sung im SFGT-Vergaser zu betrachten. 
5.2.1 RNM-Analyse BSM-BRP (binär) im SFGT-Vergaser 
Die BSM-BRP ist hinsichtlich der physikalischen und chemischen Eigenschaften eine 
sehr heterogene Brennstoffmischung (siehe Tab. 2-4). So ist der Heizwert von Petrol-
koks mehr als doppelt so groß wie der von Rapsstroh. Die reaktionskinetischen Eigen-
schaften der heterogenen Vergasungsreaktionen aus Tab. A 5 zeigen, dass Rapsstroh 
stets eine höhere Reaktionsordnung als Petrolkoks und Braunkohle-ibi aufweist, was auf 
eine höhere Reaktivität des Kokses schließen lässt. Der Anteil an Flüchtigen ist in Pe-
trolkoks neunmal geringer als im Rapsstroh und sechsmal geringer als in Braunkohle-
ibi. Nicht zuletzt ist die Brennstofffeuchte von Rapsstroh mit 15 Ma.-% sehr viel höher 
als die von Petrolkoks mit 1,64 Ma.-%. Eine deutliche Variation des Vergasungsverhal-
tens unterschiedlicher Mischungen wird daher a-priori erwartet. 
In Abb. 5-3 ist der Reaktorplot des Kokskohlenstoffumsatzes UC-Koks verschiedener binä-
rer Brennstoffmischungen aus Braunkohle-ibi und Petrolkoks zu sehen. Zunächst ist 
ersichtlich, dass bei den gewählten Bedingungen für 100 % Braunkohle kein vollständi-
ger Kokskohlenstoffumsatz generiert wird. In der Mischung aus 90 Ma.-% Braunkohle-
ibi und 10 Ma.-% Petrolkoks ist zu erkennen, dass der Petrolkokskohlenstoff nur zu 
40 % umgesetzt wird, wohingegen vollständiger Kokskohlenstoffumsatz für Braunkohle-
ibi erreicht wird. Der Sprung der Kokskohlenstoffumsatzkurve von Petrolkoks bei einer 
Reaktorlänge von 4 m ist auf die Modellierung der Rezirkulationszone im SFGT-
Vergaser (siehe Erklärung Abb. 4-14) zurückzuführen. In der Mischung aus 30 Ma.-% 
Braunkohle-ibi und 70 Ma.-% Petrolkoks wird von Petrolkoks schnell ein Maximalpla-
teau erreicht. Der unvollständige Kokskohlenstoffumsatz wird demnach nicht durch zu 
geringe Verweilzeit im Reaktor verursacht. Der korrespondierende Umsatz des Koks-
kohlenstoffs von Braunkohle-ibi findet sehr schnell und vollständig statt. 




Abb. 5-3: Kokskohlenstoffumsatz UC-Koks von Braunkohle-ibi und Petrolkoks aus binären 
Brennstoffmischungen von BSM-BRP über der Länge von Zone II und Zone IV des 
SFGT-RNM (p=30 bar(a)) 
Die Mischung aus 60 Ma.-% Braunkohle-ibi und 40 Ma.-% Petrolkoks zeigt vollständi-
gem Kokskohlenstoffumsatz von Braunkohle-ibi und fast vollständigen Umsatz von 
Petrolkokskohlenstoff. Aus den Beobachtungen kann abgeleitet werden, dass der Koks-
kohlenstoffumsatz von Braunkohle-ibi generell positiv durch die Zumischung von Pe-
trolkoks beeinflusst wird. Für den optimalen Umsatz von Petrolkokskohlenstoff ist das 
Verhältnis 60:40 identifizierbar. 
Zur Erweiterung des Verständnisses der Kurvenverläufe aus Abb. 5-3 ist in Abb. 5-4 
das Vergasungsverhalten hinsichtlich Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustritts-
temperatur θSG von Braunkohle-ibi und Petrolkoks für systematisch variierte Massenan-
teile der Brennstoffe abgebildet. Die Vergasung von 100 Ma.-% Petrolkoks ist in der 
Simulation nicht möglich, da die durch Abbrand flüchtiger Bestandteile nach der Pyro-
lyse erzeugte Wärme die Energiebilanz für die Pyrolyse und Aufheizung des Brennstoffs 
nicht schließen kann. Mit steigendem Masseanteil an Braunkohle-ibi sinkt grundsätzlich 
θSG, da der Mischungsheizwert analog Abb. 5-1 abnimmt. Für λ=0,45 und H2O/C=0 ist 
dieser Abfall annähernd linear, der korrespondierende Kohlenstoffumsatz für λ=0,45 ist 
wertebereichsübergreifend vollständig. Für λ=0,4 und H2O/C=0 sinkt θSG bis zur 50:50 































Länge Zone II und Zone IV in m
UC-Koks, Braunkohle-ibi (100 Ma.-% Braunkohle-ibi)
UC-Koks, Braunkohle-ibi (90:10)
UC-Koks, Petrolkoks (90 Ma.-% Braunkohle-ibi, 10 Ma.-% Petrolkoks)
UC-Koks, Petrolkoks (60:40)
UC-Koks, Petrolkoks (30:70)
UC-Koks, Braunkohle-ibi (60:40 und 30:70)
λ=0,4
H2O/C=0
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gleichzeitig dargestellte Verlauf von UC zeigt mit zunehmendem Masseanteil an Braun-
kohle-ibi einen Anstieg bis zur 60:40 Mischung, sinkt dann bis zum Punkt 90:10 wieder 
ab, um anschließend für 100 Ma.-% Braunkohle-ibi wieder anzusteigen. Dieser Verlauf 
ist damit zu erklären, dass mit hohem Anteil Petrolkoks der Mischungsheizwert sehr 
groß ist, folglich θSG groß ist und somit grundsätzlich bevorzugt endotherme Verga-
sungsreaktionen ablaufen. Da bei λ=0,4 jedoch nicht genügend Sauerstoff für die voll-
ständige Kokskohlenstoffkonversion zu Synthesegas vorliegt, durch den großen Pet-
rolkoksanteil nur wenig Wasser in Form von Gutfeuchte zur Verfügung steht und au-
ßerdem kein zusätzlicher Dampf zugeführt wird (H2O/C=0), sinken die CO2- und H2O-
Anteile in der Gasphase aufgrund endothermer Reaktionen bis unter 0,2 Vol.-%. Somit 
fehlen für die endothermen Vergasungsreaktionen die notwendigen Vergasungsmittel 
und trotz der hohen Reaktortemperaturen wird kein vollständiger Petrolkoksumsatz 
erreicht. 
 
Abb. 5-4: Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustrittstemperatur θSG binärer Brennstoffmi-
schungen des SFGT-RNM mit Braunkohle-ibi und Petrolkoks aus BSM-BRP 
(p=30 bar(a)) 
Bonn berichtet in [5] vom Betrieb des Shell-Vergasers in Deer Park mit Drayton Kohle 
ohne Dampfzugabe von Anteilen an CO2 und H2O im Synthesegas um 0,4 Vol.-%, was 


















































Anteil Braunkohle-ibi in BSM-BRP in Ma.-%
Anteil Petrolkoks in BSM-BRP in (100-Ma.-%)
UC (λ=0,45; H2O/C=0) UC (λ=0,4; H2O/C=0)
UC (λ=0,4; H2O/C=0,2) TSG (λ=0,45; H2O/C=0)
TSG (λ=0,4; H2O/C=0) Tex (λ=0,4; H2O/C=0,2)θSG θSG
θSGUC
UC C
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Mit der Zugabe von Wasserdampf (Linie mit Kreismarkierungen) ist der vollständige 
Kohlenstoffumsatz auch für hohe Petrolkoksmischungsanteile erreichbar. Das anschlie-
ßende Absinken und zuletzt wieder Ansteigen von UC in Richtung 100 Ma.-% Braun-
kohle-ibi ist darauf zurückzuführen, dass bei geringer Zumischung von Petrolkoks der 
Mischungsheizwert noch niedrig ist, und dadurch die Reaktionsgeschwindigkeit der Pet-
rolkoksvergasung stärker beeinträchtigt wird. Diese Aussage wird mit dem sehr langsam 
ansteigenden Umsatzverlauf von Petrolkoks (Mischung 90 Ma.-% Braunkohle-ibi, 
10 Ma.-% Petrolkoks) in Abb. 5-3 bestätigt. 
Ein ähnliches Vergasungsverhalten wie das der Mischung aus Braunkohle-ibi und Pet-
rolkoks kann bei der Mischung Rapsstroh und Petrolkoks beobachtet werden. Ohne 
Wasserdampfzugabe bildet sich für λ=0,4 wieder ein Maximum des Kohlenstoffumsat-
zes aus, welches aber im Vergleich zu Abb. 5-4 etwas nach links verschoben ist. Bei 
Zugabe von Wasserdampf, wird für hohe Petrolkoksmischungsanteile wieder vollständi-
ger Kohlenstoffumsatz erreicht. Grundsätzlich kann davon ausgegangen werden, dass 
der Mischungsanteil an reaktivem Rapsstrohkoks sofort nach der Pyrolyse durch Verga-
sungsreaktionen mit Sauerstoff bzw. endothermen Reaktionen umgesetzt wird. Somit ist 
der Einfluss auf den Kohlenstoffumsatz der Brennstoffmischung vor allem vom niedri-
gen Heizwert des Rapsstrohs und dem dadurch abgeminderten θSG geprägt. Die singulä-
re Betrachtung des Umsatzverhaltens von Petrolkoks analog Abb. 5-6 ist daher ausrei-
chend. In dieser Abbildung ist die Gesamtmassenstromabnahme an Petrolkoks mit den 
korrespondierenden Synthesegasaustrittstemperaturen dargestellt. Nach ca. 1 m Reak-
torlänge ist für die Mischung aus 20 Ma.-% Rapsstroh und 80 Ma.-% Petrolkoks bereits 
keine Masseänderung mehr zu beobachten. 
 




Abb. 5-5: Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustrittstemperatur θSG binärer Brennstoffmi-
schungen des SFGT-RNM mit Rapsstroh und Petrolkoks aus BSM-BRP 
(p=30 bar(a)) 
 
Abb. 5-6: Kokskohlenstoffmassenstrom Petrolkoksm in kg/s und Reaktortemperatur θR in °C über 
der Länge von Zone II und Zone IV des SFGT-RNM mit verschiedenen binären 


















































Anteil Rapsstroh in BSM-BRP in Ma.-%
Anteil Petrolkoks in BSM-BRP in (100-Ma.-%)
UC (λ=0,4; H2O/C=0) UC (λ=0,45; H2O/C=0)
UC (λ=0,4; H2O/C=0,2) θSG (λ=0,4; H2O/C=0)





























































Länge Zone II und Zone IV in m
mPetrolkoks (20 Ma.-% Rapsstroh, 80 Ma.-% Petrolkoks) 
mPetrolkoks (30 Ma.-% Rapsstroh, 70 Ma.-% Petrolkoks) 





θR (20 Ma.-% Rapsstroh, 80 Ma.-% Petrolkoks) 
θR (30 Ma.-% Rapsstroh, 70 Ma.-% Petrolkoks) 
θR (40 Ma.-% Rapsstroh, 60 Ma.-% Petrolkoks) 
λ=0,4
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Die Betrachtung der Brennstoffmischung Braunkohle-ibi und Rapsstroh ist für λ=0,4 
nicht sinnvoll, da die auf 1100 °C vorab festgelegte minimale Synthesegasaustrittstem-
peratur θSG, min bereits für 20 Ma.-% Rapsstroh in der Mischung heizwertbedingt unter-
schritten wird. Für λ=0,45 ist zu sehen, dass bis 20 Ma.-% Rapsstrohzugabe vollständi-
ger Kohlenstoffumsatz der Brennstoffmischung erreicht wird. Anschließend sinkt der 
Kohlenstoffumsatz mit abnehmendem Rapsstrohanteil ab. Wie in Abb. 5-7 deutlich 
wird, kann maximal 40 Ma.-% Rapsstroh zu Braunkohle-ibi zugegeben werden, bevor 
auch in diesem Fall θSG, min unterschritten wird. 
 
Abb. 5-7: Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustrittstemperatur θSG binärer Brennstoffmi-


















































Anteil Braunkohle-ibi in BSM-BRP in Ma.-%
Anteil Rapsstroh in BSM-BRP in (100-Ma.-%)
TSG (λ=0,40) UC (λ=0,40)
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5.2.2 RNM-Analyse BSM-BRP (ternär) im SFGT-Vergaser 
Erweitert man das Brennstoffportfolio der BSM-BRP von zwei auf drei Komponenten, 
so ist eine Kombination der in Kapitel 5.2.1 beobachteten Ergebnisse zu erwarten. 
 
Abb. 5-8: Kohlenstoffumsatz UC bzw. Kokskohlenstoffumsatz UC-Koks und Reaktortemperatur 
θR über der Länge von Zone II und Zone IV des SFGT-RNM für BSM-BRP mit 
33 Ma.-% Braunkohle-ibi, 33 Ma.-% Rapsstroh und 33 Ma.-% Petrolkoks 
(p=30 bar(a), λ=0,4) 
Am Beispiel der gleichverteilten Brennstoffmischung analog dem Reaktorplot Abb. 5-8, 
ist für λ=0,4 und H2O/C=0 bzw. H2O/C=0,2 zu erkennen, dass allein der unvollständi-
ge Umsatz von Petrolkokskohlenstoff den Gesamtkohlenstoffumsatz auf <100 % ab-
mindert. Durch Zugabe von Wasserdampf wird die Reaktortemperatur θR abgesenkt, 
was sich negativ auf den Kohlenstoffumsatz sowie die Kokskohlenstoffumsätze der Teil-
komponenten auswirkt. Demnach ist in diesem Fall mittels Dampfzugabe eine Erhö-
hung des Kohlenstoffumsatzes nicht möglich. Es ist zu beachten, dass diese Beobach-
tung ein Produkt der theoretischen Entkopplung von Dampf- und Sauerstoffzugabe in 















































































Abb. 5-9: SFGT Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG, e) κ für ternäre BSM-
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Überträgt man die Ergebnisse für UC und ϑSG der Reaktorplots in ein Dreiecksdia-
gramm (λ=0,4; H2O/C=0), so ergibt sich Abb. 5-9 a). Abgegrenzt durch 
ϑSG,min=1100 °C und ϑSG,max=1900 °C zeigt sich im linken unteren Bereich des Dia-
gramms ein Plateau für UC,max von 98 % im Bereich von 1400 °C  ϑSG  1800 °C. 
Eine Beimischung von bis zu 25 Ma.-% Rapsstroh ist demnach für ein optimales Verga-
sungsergebnis hinsichtlich UC möglich. Grundsätzlich ist das Hinzufügen von Rapsstroh 
durch Verminderung des Masseanteils von Braunkohle-ibi auszugleichen, wenn der op-
timale Bereich für UC, max nicht verlassen werden soll. 
Neben UC sind in Abb. 5-9 b) bis e) weitere Vergasungskennzahlen im Dreiecksdia-
gramm abgebildet. Es wird jedoch nicht das Synthesegas am Reaktoraustritt sondern 
nach dem Wasserquench als Bilanzpunkt herangezogen, um bessere Vergleichbarkeit 
der Ergebnisse zu Literaturdaten der SFGT-Vergasung zu erreichen. Der Kaltgaswir-
kungsgrad ηKG zeigt analog von UC für λ=0,4 und H2O/C=0 ein Maximalplateau von 
bis zu 80 % im linken unteren Bereich des Diagramms. Gemäß Anhang 3 erfolgt bei 
hoher Reaktortemperatur ϑR (gemessen anhand der Synthesegasaustrittstempera-
tur ϑSG) die bevorzugte heterogene Kohlenstoffvergasung mit Sauerstoff zu CO. Gleich-
zeitig laufen die endothermen Vergasungsreaktionen mit CO2 und H2O (aus Brennstoff-
feuchte und Zersetzungswasser der Pyrolyse) bei der hohen Temperatur bevorzugt ab. 
Eine maximale Einbindung chemisch gebundener Energie in die Produkte H2 und CO 
bei sehr niedrigen Synthesegasvolumenanteilen von H2O und CO2 ist das durch den 
Kaltgaswirkungsgrad quantifiziere Ergebnis. Die Produktion von CH4 spielt im betrach-
teten Temperaturintervall eine zu vernachlässigende Rolle. Bei sinkendem ϑSG, im lin-
ken bzw. oberen Diagrammbereich, sinkt auch ηKG aufgrund verstärkter Bildung von 
H2O und CO2. 
Die Synthesegasausbeute ASG in Abb. 5-9 c) bildet analog dem Kohlenstoffumsatz ein 
Plateau in der linken unteren Ecke des Diagramms. Ein maximaler Wert von 
2,1 m3(i.N.)/kgwaf wird erreicht. Erwartungsgemäß ist die Synthesegasausbeute da am 
höchsten, wo maximaler Kohlenstoffumsatz bei minimaler CO2 und H2O Produktion, 
analog den Betrachtungen zum Kaltgaswirkungsgrad, generiert wird. 
Der Synthesegasmodul MSG in Abb. 5-9 d) ist in der linken unteren Ecke des Dia-
gramms am niedrigsten und steigt in Richtung der rechten oberen Ecke auf maximal 
0,65 an. Der Einfluss der schwach exothermen homogenen Wassergas-Shift-Reaktion 
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(R9) ist an dieser Stelle zu beobachten. Mit sinkender Temperatur wird das Gleichge-
wicht dieser Reaktion in Richtung der Produkte verschoben, es wird mehr H2 gebildet 
und CO verbraucht und demgemäß steigt MSG. Weiterhin ist der Anteil von Wasser-
stoff im Petrolkoks um 1,5 bzw. 2 Ma.-%-Punkte (wf) niedriger als in Braunkohle-ibi 
bzw. Rapsstroh, was bei hohen Anteilen von Braunkohle-ibi und Rapsstroh in der Mi-
schung auch zu hohen Werten für MSG führt. Dem entgegen gesetzt ist der Kohlenstoff-
anteil im Petrolkoks um 27 bzw. 47 Ma.-%-Punkte (wf) größer als in Braunkohle-ibi 
bzw. Rapsstroh, was bei hohen Anteilen von Petrolkoks in der Mischung zu niedrigen 
Werten für MSG führt (linke untere Ecke des Diagramms). Die zu beobachtende Aus-
wölbung der Isolinien von MSG ist, wie bereits im Zusammenhang mit Abb. 5-4 disku-
tiert, auf den nicht linearen Verlauf des Kohlenstoffumsatzes zurückzuführen. Somit 
variiert der Volumenanteil CO im Synthesegas, was sich direkt auf den Synthesegas-
modul auswirkt. 
Zuletzt wird in Abb. 5-9 e) der spezifische Sauerstoffbedarf κ dargestellt. Maximal wer-
den 0,7 m3(i.N.)/kgwaf eingesetzt. Zwischen dem Mischungsheizwert analog Abb. 5-1 
und κ ist eine lineare Abhängigkeit zu erkennen. 
Beim Vergleich der Diagramme für H2O/C=0 aus Abb. 5-9 und für H2O/C=0,2 aus 
Abb. 5-10 wird deutlich, dass durch Zugabe von Dampf die Synthesegasaustrittstempe-
ratur in Richtung der linken unteren Ecke des Diagramms weniger stark, auf maximal 
1650 °C, ansteigt. Die temperaturmindernde Wirkung von Dampf auf den Vergasungs-
prozess wird damit ersichtlich. Weiterhin ist zu erkennen, dass keine binäre Mischung 
aus Braunkohle-ibi und Rapsstroh die Anforderung von ϑSG>ϑSG,min erfüllt. Der Effekt, 
dass bei hohen Temperaturen ohne Dampfzugabe der Kohlenstoffumsatz, der Kaltgas-
wirkungsgrad und die Synthesegasausbeute wieder sinken, wird durch die Zugabe von 
Dampf aufgehoben, wodurch vollständiger Kohlenstoffumsatz in der linken unteren 
Ecke des Diagramms zu beobachten ist. Allgemein bewirkt die Dampfzugabe eine Er-
höhung der Synthesegasqualität, da mit Zugabe von Wasserstoff als Bestandteil des 
Wasserdampfes der Synthesegasmodul MSG von maximal 0,65 im Fall ohne Dampfzuga-
be auf 0,85 mit Dampfzugabe steigt. 
  






Abb. 5-10: SFGT Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG, e) κ für ternäre BSM-
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5.2.3 RNM-Analyse BSM-ibi (binär) im SFGT-Vergaser 
Die BSM-ibi ist hinsichtlich der physikalischen und chemischen Eigenschaften eine eher 
homogene Brennstoffmischung (siehe Tab. 2-3). Extraktionsrückstand und NTK-Koks 
sind Restprodukte der Veredelung von Braunkohle-ibi und haben daher grundsätzlich 
ähnliche Eigenschaften wie Braunkohle-ibi. Hauptsächlich unterscheidet Extraktions-
rückstand und NTK-Koks von Braunkohle-ibi der höhere Anteil an fixem Kohlenstoff 
und der um 1,2 bzw. 1,8 Ma.-%-Punkte (wf) niedrigere Wasserstoffanteil. Weiterhin 
besitzt NTK-Koks mit 2 Ma.-% eine geringere Gutfeuchte als Braunkohle-ibi und Ex-
traktionsrückstand mit jeweils 10 Ma.-%. Die Modellierung der Vergasungskinetik aller 
drei Brennstoffe wird, wie in Anhang 4 beschrieben, mit dem gleichen Datensatz durch-
geführt, da Extraktionsrückstand und auch NTK-Koks von Braunkohle-ibi abstammen. 
 
Abb. 5-11: Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustrittstemperatur θSG binärer Brennstoffmi-
schungen des SFGT-RNM mit Braunkohle-ibi und Extraktionsrückstand aus BSM-
ibi (p=30 bar(a)) 
In Abb. 5-11 ist das Vergasungsverhalten der binären Brennstoffmischung aus Braun-
kohle-ibi und Extraktionsrückstand abgebildet. Im Fall λ=0,45 und H2O/C=0 wird für 
jede Mischung vollständiger Kohlenstoffumsatz erreicht. Mit zunehmendem Anteil an 
Braunkohle-ibi in der Mischung steigt die Synthesegasaustrittstemperatur bedingt 
















































Anteil Braunkohle-ibi in BSM-ibi in Ma.-%
Anteil Extraktionsrückstand in BSM-ibi in (100-Ma.-%)
UC (λ=0,40; H2O/C=0) UC (λ=0,45; H2O/C=0) 
UC (λ=0,45; H2O/C=0,2) TS (λ=0,40; H2O/C=0)
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Mischung vollständiger Kohlenstoffumsatz erreicht, die Schwankungsbreite beträgt je-
doch maximal 2,5 %-Punkte. Durch die Zugabe von Wasserdampf (H2O/C=0,2) ist für 
λ=0,45 nach wie vor vollständiger Kohlenstoffumsatz erreichbar, wenngleich die Syn-
thesegasaustrittstemperatur um durchschnittlich 100 K sinkt. 
In Abb. 5-12 ist das Vergasungsverhalten der binären Brennstoffmischung aus Braun-
kohle-ibi und NTK-Koks abgebildet. Im Vergleich zu Abb. 5-11 ist ein ähnliches Ver-
halten der Mischung in den Fällen λ=0,45 mit und ohne Dampfzugabe erkennbar. Im 
Fall λ=0,4 und H2O/C=0 nimmt der Kohlenstoffumsatz stärker ab. 
 
Abb. 5-12: Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustrittstemperatur θSG binärer Brennstoffmi-
schungen des SFGT-RNM mit Braunkohle-ibi und NTK-Koks aus BSM-ibi 
(p=30 bar(a)) 
In Abb. 5-13 ist das Verhalten der binären Brennstoffmischung aus Extraktionsrück-
stand und NTK-Koks abgebildet. Im Vergleich zu Abb. 5-12 ist als Unterschied der 
minimal abgeminderte Kohlenstoffumsatz im Fall λ=0,45 und H2O/C=0,2 erkennbar. 
Das gewählte H2O/C-Verhältnis ist demnach zufällig genau so groß. Trotz Absenkung 
von θSG wird gerade kein vollständiger Kohlenstoffumsatz mehr generiert, und somit ist 

















































Anteil Braunkohle-ibi in BSM-ibi in Ma.-%
Anteil NTK-Koks in BSM-ibi in (100-Ma.-%)
UC (λ=0,40; H2O/C=0) UC (λ=0,45)
UC (λ=0,45; H2O/C=0,2) TSG (λ=0,40; H2O/C=0)








Abb. 5-13: Kohlenstoffumsatz UC und Synthesegasaustrittstemperatur θSG binärer Brennstoffmi-
schungen des SFGT-RNM mit Extraktionsrückstand und NTK-Koks aus BSM-ibi 
(p=30 bar(a)) 
5.2.4 RNM-Analyse BSM-ibi (ternär) im SFGT-Vergaser 
In Abb. 5-14 ist das Vergasungsverhalten der zu gleichen Masseanteilen zusammenge-
setzten ternären BSM-ibi hinsichtlich Kokskohlenstoffumsatz UC-Koks und Synthese-
gasaustrittstemperatur θSG dargestellt, sowie zum Vergleich der Kokskohlenstoffumsatz 
von 100 Ma.-% Braunkohle-ibi. Grundsätzlich erzielt bei gleichen Randbedingungen die 
Vergasung der Brennstoffmischung im Vergleich zur reinen Braunkohlevergasung einen 
niedrigeren Kokskohlenstoffumsatz, wobei die Synthesegasaustrittstemperatur in beiden 
Fällen annähernd gleich ist. Diese Beobachtung kann mit dem im Vergleich zur reinen 
Braunkohle-ibi niedrigeren Heizwert der Brennstoffmischung erklärt werden. 
Innerhalb der Mischung erzielt NTK-Koks den niedrigsten, Extraktionsrückstand einen 
















































Anteil Extraktionsrückstand in BSM-ibi in Ma.-%
Anteil NTK-Koks in BSM-ibi in (100-Ma.-%)
UC (λ=0,40; H2O/C=0) UC (λ=0,45)
UC (λ=0,45; H2O/C=0,2) TS (λ=0,45; H2O/C=0,2) 










Abb. 5-14: Kokskohlenstoffumsatz UC-Koks und Reaktortemperatur θR über der Länge von Zo-
ne II und Zone IV des SFGT-RNM für BSM-ibi mit 33 Ma.-% Braunkohle-ibi, 
33 Ma.-% Extraktionsrückstand und 33 Ma.-% NTK-Koks (λ=0,4; H2O/C=0) und 
Vergleich mit UC-Koks für 100 Ma.-% Braunkohle-ibi (p=30 bar(a)) 
Die Übertragung der Ergebnisse analog Abb. 5-14 des Kohlenstoffumsatzes UC des ter-
nären Brennstoffgemischs BSM-ibi in ein Dreiecksdiagramm ergibt Abb. 5-15 a) für 
λ=0,4 und H2O/C=0. Es ist ersichtlich, dass zwischen die Vergasung von reiner Braun-
kohle-ibi in der rechten unteren Ecke des Diagramms, und reinem Extraktionsrückstand 
in der oberen Ecke des Diagramms, nur ein geringfügiger Unterschied im Kohlen-
stoffumsatz besteht. Reiner NTK-Koks hingegen erreicht nur einen Kohlenstoffumsatz 
von 84 %. In Abb. 5-15 b) bis e) sind die weiteren Vergasungskennzahlen in Dreiecksdi-
agrammen abgebildet. Vergleicht man diese mit Abb. 5-16 b) bis e) (λ=0,4 und 
H2O/C=0,2), so ist durch die Wasserdampfzugabe eine geringfügig höhere Synthesegas-
ausbeute ASG bei gleichzeitig wenig höherem spezifischen Sauerstoffbedarf κ zu erken-
nen. Der Vorteil liegt demnach hauptsächlich in der Möglichkeit, durch ein höheres λ 
für alle Mischungen vollständigen Kohlenstoffumsatz zu erreichen und gleichzeitig mit 












































































UC-Koks (100 Ma.-% Braunkohle-ibi)
UC-Koks (Mischung)


























Abb. 5-15: SFGT Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG und e) κ für ternäre 











Abb. 5-16: SFGT Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG und e) κ für ternäre 
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5.3 Diskussion der Ergebnisse aus RNM-Analyse 
Bezugnehmend auf die Literaturrecherche in Kapitel 2.2 können die RNM-
Analyseergebnisse der Vergasung von Brennstoffmischungen in den Stand der Wissen-
schaft und Technik eingeordnet werden. BSM-ibi, als Vertreter einer Brennstoffmi-
schung mit sehr ähnlichen Bestandteilen, zeigt in der RNM-Analyse keine unerwarteten 
Ergebnisse und kann daher aus der Diskussion weitestgehend ausgeklammert werden. 
Im Gegensatz dazu zeigt die in ihren Bestandteilen sehr heterogene BSM-BRP deutli-
che Synergieeffekte. Zusammenfassend sind folgende Beobachtungen aus Kapitel 5.2 zu 
nennen: 
Randbedingungen: λ=0,4, H2O/C=0 
 Die Zugabe von 10 Ma.-% Petrolkoks zu Braunkohle-ibi erhöht den Kokskohlen-(1)
stoffumsatz von Braunkohle-ibi UC-Koks, Koks. 
 Die Zugabe von 10 Ma.-% Petrolkoks zu Braunkohle-ibi senkt den Gesamtkohlen-(2)
stoffumsatz UC im Vergleich zu reiner Braunkohle-ibi. 
 Eine Mischung von 60 Ma.-% Braunkohle-ibi und 40 Ma.-% Petrolkoks generiert (3)
optimalen Kohlenstoffumsatz UC, der über UC von reiner Braunkohle hinausgeht, 
optimalen Kaltgaswirkungsgrad ηKG und optimale Synthesegasausbeute ASG. 
 Eine Mischung von 30 Ma.-% Rapsstroh und 70 Ma.-% Petrolkoks generiert op-(4)
timalen Kohlenstoffumsatz UC. 
 Ternäre Mischungen der BSM-BRP zeigen Plateaus optimalen Kohlenstoffumsat-(5)
zes UC, optimalen Kaltgaswirkungsgrads ηKG und optimaler Synthesegasausbeute 
ASG. 
 Rapsstroh in Mischung mit Braunkohle-ibi verschlechtert den Kohlenstoffumsatz (6)
UC, den Kaltgaswirkungsgrad ηKG und die Synthesegasausbeute ASG. 
 Rapsstroh in Mischung mit Braunkohle-ibi oder Petrolkoks erhöht den Synthese-(7)
gasmodul MSG. 
 In binärer Mischung kann Rapsstroh maximal mit 10 Ma.-% zu Braunkohle-ibi (8)
gegeben werden, damit die Rohgastemperatur nicht unter Flugstromvergaserbe-
dingungen sinkt. Ternäre Mischungen können hingegen bis zu 60 Ma.-% Raps-
stroh beinhalten. 
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Randbedingungen: λ=0,4, H2O/C=0,2 
 Die Zugabe von Dampf zu Mischungen mit hohem Anteil an Petrolkoks bewirkt (9)
eine Erhöhung des Kohlenstoffumsatzes der Mischung bis auf 100 %. 
 Die Zugabe von Dampf zu Mischungen mit einem mittleren bis niedrigen Anteil (10)
an Petrolkoks bewirkt eine Absenkung des Kohlenstoffumsatzes der Mischung. 
Allgemein: 
 Niederkalorische Brennstoffe wie z.B. Rapsstroh in BSM-BRP können mit Hilfe (11)
von Brennstoffmischungen in sonst für Kohle ausgelegten Flugstromvergasern 
eingesetzt werden. Bedingung ist, dass ein hochkalorischer Partner wie z.B. Pet-
rolkoks zur Verfügung steht. 
Die Beobachtung aus (1) ist mit der Erhöhung des Mischungsheizwerts und somit der 
höheren Reaktionsgeschwindigkeit der heterogenen Vergasungsreaktionen von Braun-
kohle-ibi zu erklären. Beobachtung (2) folgt diesem Ansatz gerade in entgegengesetzter 
Richtung, da die Vergasungstemperatur für den reaktionsträgen Petrolkoks noch nicht 
ausreichend hoch ist und somit nur wenig Beitrag zum Kohlenstoffumsatz von Seiten 
des Petrolkokses beigesteuert wird. 
In den Beobachtungen (3), (4) (5) und (9) findet sich die Bestätigung der Theorie, dass 
bei der Vergasung von zwei oder mehr Brennstoffen das Vergasungsergebnis über das 
der Einzelbrennstoffe hinaus verbessert werden kann. Die Existenz von Synergieeffekten 
bei der Vergasung von Brennstoffmischungen bestätigt sich demnach in der vorliegen-
den Arbeit. 
Beobachtung (7) ist auf den höheren Anteil an Wasserstoff und Feuchte im Rapsstroh 
zurückzuführen. Beobachtung (8) zeigt, dass zum Teil für die Flugstromvergasung 
scheinbar ungeeignete Brennstoffe durch Zugabe von Brennstoffen mit anderen Eigen-
schaften, wie z.B. einem höheren Heizwert, nutzbar gemacht werden können. 
Die allgemeine Beobachtung (11) ist in der großtechnischen Praxis vielfach nachgewie-
sen worden (siehe Kapitel 2.2.2). Darüber hinaus ist für den Betreiber einer Verga-
sungsanlage eine vorab durchführbare Quantifizierung der minimal und maximal ein-
setzbaren Sekundär- bzw. Tertiärbrennstoffe ein nützliches Hilfsmittel für die Betriebs-
planung. 
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In Tab. 5-2 sind die in der Literatur (Kapitel 2.2.5) beobachteten Effekte der Verga-
sung von Brennstoffmischungen mit den Ergebnissen der RNM-Analyse verglichen. Die 
erhöhte Gasausbeute, der erhöhte Kohlenstoffumsatz und der erhöhte Kaltgaswirkungs-
grad konnte in der RNM-Analyse reproduziert werden. Die erhöhte Koksreaktivität 
sowie die verminderte Schadstoffbildung sind im RNM nicht abbildbar. Weiterhin kann 
durch die RNM-Analyse die Literaturaussage bestätigt werden, dass der Anteil von 
Biomasse in einer Brennstoffmischung, in Abhängigkeit der Brennstoffeigenschaften der 
anderen Mischungsbestandteile, quantitativ begrenzt ist. Für BSM-BRP kann in der 
RNM-Analyse maximal 70 Ma.-% Rapsstroh zugegeben werden. 
Tab. 5-2: Vergleich beobachteter Synergieeffekte bei der Vergasung von Brennstoffmischungen 
in der Literatur und in der RNM-Analyse 
 Literatur RNM-Analyse 
  erhöhte Gasausbeute • • 
  erhöhte Koksreaktivität • nicht betrachtet 
  erhöhter Kohlenstoffumsatz • • 
  erhöhter Kaltgaswirkungsgrad  • 
  verminderte Schadstoffbildung • nicht betrachtet 
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5.4 BSM-Diagramme für Vergaserbetrieb 
Im Anschluss an die theoretische Analyse der Vergasung von Brennstoffmischungen in 
Kapitel 5.2 und 5.3 werden in diesem Abschnitt einerseits Diagramme für den Betrieb 
des SFGT-Vergasers oberhalb der Aschefließtemperatur θf mit BSM-BRP und BSM-ibi 
und andererseits Diagramme für den Betrieb des Hybridwandvergasers unterhalb der 
Aschefließtemperatur mit BSM-BRP vorgestellt. Wenngleich der Einsatz von Brenn-
stoffmischungen in der Praxis oftmals über Faktoren, wie z.B. der Verfügbarkeit von 
Sekundärbrennstoffen, vorbestimmt ist, so präsentiert die vorliegende Arbeit darüber 
hinausgehend eine Methode für eine gezielte Auswahl von Brennstoffmischungen, um 
bestmögliche Vergasungsergebnisse zu erzielen.  
5.4.1 BSM-Diagramme für SFGT-Vergaser 
Der Betrieb des SFGT-Vergasers oberhalb der Aschefließtemperatur θf, ohne Beigabe 
von Zuschlagstoffen ist für BSM-BRP in Abb. 5-17 für λ=0,45 dargestellt. Neben der 
Wertebereichseingrenzung über die minimal und maximal zugelassene Synthesegasaus-
trittstemperatur wird weiterhin gefordert, dass die Bedingung θSG  θf+100 K erfüllt 
ist. Um dies zu gewährleisten, wird durch Überlagerung des Diagramms mit Abb. 3-9 a) 
der Bereich ausgegraut, welcher die Bedingung nicht erfüllt. Bei Übererfüllung der Be-
dingung, wird in der Simulation über eine Iteration θSG=θf+100 K gesucht, indem als 
Freiheitsgrad Dampf zugegeben wird. Die Ermittlung von θf erfolgt in der Simulation 
anhand der Brennstoffmischungszusammensetzung gemäß Gl. (3.40). Die Dampfzugabe 
ist sinnvoll, um ein möglichst kaltes Synthesegas am Austritt des Reaktor vorliegen zu 
haben und gleichzeitig über die die heterogene Wassergasreaktion mehr Synthesegas zu 
erzeugen. 
Alternativ wäre eine Regelung des Sauerstoffbedarfs für die Bedingung θSG=θf+100 K 
möglich, wodurch jedoch teilweise ein sehr hoher Sauerstoffbedarf für die hochschmel-
zenden Aschemischungen notwendig wäre. Der vorgestellte Ansatz wurde daher aus 
Gründen der Praktikabilität gewählt. 
  






Abb. 5-17: SFGT Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG, e) κ, f) ξ für ternäre 










Abb. 5-18: SFGT Vergasungskennzahlen a) UC, b) θSG, c) ηKG, d) ASG, e) MSG, f) κ für ternäre 
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In Abb. 5-17 ist zu erkennen, dass im Vergleich zu Abb. 5-9 der valide Betriebsbereich 
für den Einsatz von Brennstoffmischungen weiter eingeengt ist. Alternativ wäre es mög-
lich, über die Beigabe von Zuschlagstoffen eine Vergrößerung des Betriebsbereichs zu 
gewährleisten. Der spezifische Dampfbedarf ξ ist erwartungsgemäß da am höchsten, wo 
der Mischungsheizwert groß und gleichzeitig die Aschefließtemperatur relativ niedrig 
ist. 
Für BSM-ibi, dargestellt in Abb. 5-18, sind keine Einschränkungen in der Brennstoffmi-
schung durch die Bedingung θSG=θf+100 K zu sehen, da die in der Simulation gemäß 
Gl. (3.39) ermittelte Synthesegasaustrittstemperatur θSG direkt über die iterative An-
passung von λ eingestellt wird. Im Betrieb oberhalb der Aschefließtemperatur wird für 
BSM-ibi grundsätzlich vollständiger Kohlenstoffumsatz erreicht. 
5.4.2 BSM-Diagramme für Hybridwandvergaser 
In Abb. 5-19 ist für BSM-BRP (λ=0,4) das BSM-Diagramm im Betrieb des Hybrid-
wandvergaser unterhalb der Aschefließtemperatur θf dargestellt. Der Wertebereich wird 
durch die minimal und maximal zugelassene Synthesegasaustrittstemperatur begrenzt. 
Außerdem wird gefordert, dass die Bedingung θSG  θf-100 K erfüllt ist. Um dies zu 
gewährleisten, wird durch Überlagerung des Diagramms mit Abb. 3-9 a) der Bereich 
ausgegraut, welcher die Bedingung nicht erfüllt. Eine Übererfüllung der Bedingung wird 
in der Simulation über eine iterative Zugabe von Dampf kompensiert, bis θSG=θf-100 K 
eingestellt ist. θf wird in der Simulation anhand der Brennstoffmischungszusammenset-
zung gemäß Gl. (3.40) ermittelt. 
In Abb. 5-19 (λ=0,4) und Abb. 5-20 (λ=0,45) ist zu erkennen, dass eine größere Vielfalt 
an Brennstoffmischungen im Vergleich zum SFGT-Vergaser (Abb. 5-17) eingesetzt 
werden kann und gleichzeitig der spezifische Sauerstoffbedarf κ durch den Betrieb un-
terhalb der Ascheschmelztemperatur gesenkt wird. Das ist erstaunlich, da im Vergleich 
zum Betrieb des SFGT-Vergasers mit einer Partikelgröße von 100 µm für den Hybrid-
vergaser eine Partikelgröße von 1000 µm angenommen wird. Es muss jedoch ein-
schränkt werden, dass die Simulation des Hybridwandvergasers bei 100 bar(a) ein gro-
ßes Fehlerpotential birgt, weil für die Vergasung bei diesem Druck keine Reaktionski-
netikdaten der heterogenen Reaktionen vorliegen. Die Ergebnisse können daher nur als 
Potentialabschätzung eingestuft werden.  






Abb. 5-19: Hybridwandvergaser Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG, e) κ, f) ξ 
für ternäre BSM-BRP im Betrieb unterhalb der Aschefließtemperatur θf 











Abb. 5-20: Hybridwandvergaser Vergasungskennzahlen a) UC, b) ηKG, c) ASG, d) MSG, e) κ, f) ξ 
für ternäre BSM-BRP im Betrieb oberhalb der Aschefließtemperatur θf 
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Fazit Kapitel 5 
In diesem Kapitel wird eine systematische Analyse des Vergasungsverhaltens zweier 
sehr unterschiedlicher Brennstoffmischungen im Reaktornetzwerkmodell des SFGT-
Vergasers durchgeführt. Es kann nachgewiesen werden, dass Brennstoffe mit sehr hete-
rogenen Eigenschaften Synergieeffekte bei der Vergasung hinsichtlich einer Erhöhung 
des Kohlenstoffumsatzes, des Kaltgaswirkungsgrads und der Synthesegasausbeute gene-
rieren. Diese Synergieeffekte werden auch in der Literatur erwähnt und können mit 
Hilfe der vorliegenden Arbeit systematisch und faktenbasiert interpretiert werden. Sind 
die Brennstoffeigenschaften jedoch sehr ähnlich, werden Synergieeffekte nicht beobach-
tet. Weiterhin wird in der Simulation nachgewiesen, dass es mit Hilfe von Brennstoff-
mischungen möglich ist, niederkalorische Brennstoffe wie z.B. Biomasse in sonst für 
Kohle ausgelegten Flugstromvergasern einzusetzen. 
In Fortführung der Analyse des Vergasungsverhaltens von Brennstoffmischungen wer-
den anschließend Betriebsdiagramme des SFGT-Vergasers und des Hybridwandverga-
sers vorgestellt, welche Aussagen zu validen Betriebsbereichen sowie prognostizierten 
Vergasungsergebnissen für die gewählten Brennstoffmischungen bereitstellen. Damit ist 
eine Grundlage für die gezielte Auswahl von Brennstoffmischungen für optimierte Ver-
gasungsergebnisse geschaffen. 
Für die hier durchgeführte Analyse von Brennstoffmischungen und die erstellten Be-
triebsdiagramme muss abschließend eingeschränkt werden, dass die Basis aller Untersu-
chungen ein stark vereinfachtes Reaktornetzwerkmodell ist. Es werden teilweise Stoff- 
und Reaktionskinetikdaten eingesetzt, die nicht explizit für die angewendeten Randbe-
dingungen validiert sind. So ist nicht vollständig auszuschließen, dass die beobachteten 
Effekte aufgrund von Vereinfachungen ein Produkt des Modells selbst sind oder dass 
real existierende Effekte vom Modell nicht abgebildet werden können und deshalb un-
sichtbar bleiben. Weiterhin steht eine Validierung des RNM für Brennstoffmischungen 
noch aus, wodurch eine weitere Unsicherheit der RNM-Anwendbarkeit besteht. 
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6 Zusammenfassung und Ausblick 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird ein Reaktornetzwerkmodell (RNM) für die 
Vergasung von Brennstoffmischungen auf Basis der Prozesssimulationssoftware AS-
PEN PLUS entwickelt. Ziel der Modellentwicklung und Modellvalidierung ist die syste-
matische Analyse des Vergasungsverhaltens von binären und ternären Brennstoffmi-
schungen, welche immer häufiger in der Praxis eingesetzt werden. 
Die Literaturrecherche in Kapitel 2 dieser Arbeit hat zum Ergebnis, dass trotz einer 
Vielzahl wissenschaftlicher Arbeiten zum Thema Vergasung von Brennstoffmischungen 
(Co-Vergasung) nur eine unzureichende Systematik für die Erklärung von beobachteten 
Effekten während der Co-Vergasung existiert. Wenngleich die große Fülle unterschiedli-
cher Brennstoffe mit sehr unterschiedlichen Brennstoffeigenschaften eine allgemeine 
Aussage über das Vergasungsverhalten von Brennstoffmischungen sehr erschwert, so 
können trotz allem die Haupteinflussfaktoren auf das Vergasungsverhalten bestimmt 
und charakterisiert werden. Die Simulation der Vergasung von Brennstoffmischungen 
bietet an dieser Stelle die Möglichkeit, die Einflüsse nicht nur integral für die Mischung 
als Ganzes, sondern differenziert für die jeweiligen Brennstoffmischungsbestandteile zu 
untersuchen. Dieser Ansatz wird in der vorliegenden Arbeit verfolgt. 
In Kapitel 3 ist das in dieser Arbeit entwickelte RNM zur Vergasung von Brennstoffmi-
schungen beschrieben. Wesentliche Kriterien für die Modellentwicklung sind 
 die differenzierte Betrachtung der Brennstoffbestandteile innerhalb der Mischung, 
um über das Vergasungsverhalten der Einzelkomponenten auf das der Brennstoffmi-
schung schließen zu können, 
 die Anwendbarkeit des Modells in der Fließbildsimulation von Anlagenverbünden, 
 die hinreichend detaillierte Abbildung der physikalischen und chemischen Prozesse 
während der Vergasung von Festbrennstoffen, 
 die geometrische Abstraktion des Vergasungsreaktors anhand der Strömungsmecha-
nik und der sich daraus ableitenden charakteristischen Reaktionszonen, 
 die Abbildung des Ascheschmelzverhaltens für eine realitätsnahen Vergaserregelung  
 und die robuste sowie zeiteffiziente Konvergenz der Simulation. 
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Gegenüber der genaueren, aber rechen- und konvergenztechnisch viel komplexeren, Me-
thode der CFD, konvergiert eine Simulation des entwickelten Reaktornetzwerkmodells 
in der Zeit von Minuten bis maximal einer Stunde. In Verbindung mit einer Automati-
sierung der systematischen Vergasungssimulation unterschiedlicher Brennstoffmischun-
gen kann somit ein ganzheitliches Spektrum an Simulationsergebnissen für die anschlie-
ßende Analyse der Vergasung von Brennstoffmischungen bereitgestellt werden. 
Die Validierung des RNM in Kapitel 4 wird am Beispiel des PEFR-Vergasers 
(15 kW(th)), des SFGT-Vergasers (200 MW(th)) und des Hybridwandvergasers 
(1 GW(th)) durchgeführt. Für jede Technologie wird anhand der Reaktorgeometrie und 
dem zu erwartenden Strömungsprofil ein individuelles Reaktornetzwerkmodell erstellt, 
welches anschließend mit Vorgabewerten aus der Literatur die Vergasung eines Einzel-
brennstoffs simuliert. Die Simulationsergebnisse für den PEFR-Vergaser und den 
SFGT-Vergaser stimmen in guter Näherung mit der Literatur überein. Der Hybrid-
wandvergaser hat derzeitig den Status einer Patentstudie, weshalb keine Betriebsdaten 
oder CFD-Simulationen für eine Validierung vorliegen. Die RNM-Simulations-
ergebnisse des Hybridwandvergasers werden daher mit einer Gleichgewichtssimulation 
überprüft. Trotz der Validierung des RNM mit Einzelbrennstoffen, wird für eine Wei-
terführung und Bestätigung der Ergebnisse dieser Arbeit eine Validierung mit experi-
mentellem Daten der Vergasung von Brennstoffmischungen vorgeschlagen. 
Im Zuge der Beschreibung des Modells wird die Problematik der Rezirkulation inner-
halb des Vergasungsreaktors und dem korrespondierenden Rezirkulationsverhältnis dis-
kutiert. Aufgrund unzureichender Informationen aus der Literatur wird anschließend 
anhand von CFD-Simulationen untersucht, wie das Rezirkulationsverhältnis zu bilan-
zieren ist. Zusätzlich wird im Rahmen der Modellvalidierung das Rezirkulationsverhält-
nis in einer Sensitivitätsanalyse des SFGT-Vergasers untersucht. Es wird gezeigt, dass 
die Rezirkulation im SFGT-Vergaser keinen oder sogar einen negativen Einfluss auf den 
Kohlenstoffumsatz im SFGT-Vergasungsprozess hat. Da diese Erkenntnisse jedoch di-
rekt mit der Blockstruktur des Reaktornetzwerkmodells und den damit verbundenen 
Modellannahmen verknüpft sind, ist eine tiefer greifende Untersuchung der Thematik 
sinnvoll und wird für eine weiterführende Arbeit vorgeschlagen. 
Die RNM-Analyse der Vergasung von Brennstoffmischungen in Kapitel 5 nutzt das 
validierte SFGT-RNM für die Vergasungssimulation systematisch variierter Brenn-
stoffmischungsverhältnisse zweier sehr unterschiedlicher Brennstoffmischungen. Vom 
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Detail der differenzierten Betrachtung des Vergasungsverhaltens der Brennstoffe im 
Reaktor, über die integrale Darstellung des Vergasungsverhaltens binärer Brennstoffmi-
schungen, bis hin zu Dreiecksdiagrammen für ternäre Brennstoffmischungen, wird die 
Vergasung von Brennstoffmischungen systematisch untersucht und anschließend disku-
tiert. Folgende in Einklang mit den Aussagen aus der Literatur stehende Schlussfolge-
rungen werden abgeleitet. (1) Synergieeffekte hinsichtlich eines erhöhten Kohlenstof-
fumsatzes, eines erhöhten Kaltgaswirkungsgrades und einer erhöhten Synthesegasaus-
beute können bei der Vergasung von Brennstoffmischungen beobachtet werden. Vo-
raussetzung ist, dass sich die Brennstoffeigenschaften der Einzelkomponenten in der 
Mischung stark voneinander unterscheiden. (2) Die Flugstromvergasung von Brenn-
stoffmischungen ermöglicht den Einsatz von niederkalorischen Brennstoffen wie z.B. 
Biomasse in sonst für Kohle ausgelegten Vergasern. 
Aufbauend auf die RNM-Analyse von Brennstoffmischungen werden im zweiten Teil 
von Kapitel 5 Betriebsdiagramme für den Einsatz von Brennstoffmischungen im SFGT-
Vergaser und im Hybridwandvergaser vorgestellt. Die für den SFGT-Vergaser entwi-
ckelten Diagramme können für den Einsatz von Brennstoffmischungen in der Praxis 
einen Anhaltspunkt bezüglich des zu erwartenden Vergasungsergebnisses bzw. der a-
priori möglichen und außerdem optimalen Brennstoffmischungszusammensetzung be-
reitstellen. Gegenüber der SFGT-Technologie werden die Vorteile der Hybridwandver-
gasertechnologie bei einem Systemdruck von 100 bar(a) aufgezeigt, welche jedoch auf-
grund der starken Erweiterung des Anwendungsbereichs der Reaktionskinetikdaten für 
die heterogenen Vergasungsreaktionen nur als Potentialabschätzung eingestuft werden 
können [121]. 
Abschließend ist herauszustellen, dass die vorliegende Arbeit einen Beitrag zum syste-
matischeren und gleichzeitig differenzierteren Verständnis der Vergasung von Brenn-
stoffmischungen leistet. Die gewählte Methodik ist sowohl auf weitere Brennstoffmi-
schungssysteme als auch auf andere Flugstromvergasungstechnologien anwendbar, 
wodurch die Ergebnisse dieser Arbeit als Basis für eine wissenschaftliche Fortschrei-
bung der Thematik geeignet sind. Weiterhin sind die in dieser Arbeit erstellten und 
validierten ASPEN PLUS RNM-Vergasermodelle vollständig in die Fließbildsimulation 
integriert und können zukünftig für ganzheitliche Systembetrachtungen von Verga-
sungsanlagen herangezogen werden. 
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c 3000Z 50 p exp
c T







γ (2Z 2) / (Z 2); für r 25 10 m
(2Z 2) Z(2r 0,005) 1γ ; für 25 10 m r 5 10 m
0,095 Z 2
γ 1; für r 5 10 m
 (7.2) 
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Parameterauswahl für die Reaktionskinetik Anhang 4
Die aus der Literatur verfügbaren intrinsischen heterogenen Reaktionskinetikdaten für 
Kohle sind, bis auf den Datensatz von Hla et al. [4], ausschließlich aus atmosphärischen 
Experimenten abgeleitet. Gräbner [10] empfiehlt daher für die kinetische Simulation der 
Kohlevergasung unter erhöhtem Druck die Verwendung des Datensatzes von Hla et al. 
[4]. Diese Autorengruppe stellt kinetische Daten für die heterogene Oxidation R1, die 
heterogene Wassergasreaktion R2 sowie die Boudouardreaktion R3 von sechs australi-
schen Kohlen unterschiedlichen Rangs zur Verfügung. Drei ausgewählte dieser sechs 
Kohlen werden in Kapitel 4.1.2 dieser Arbeit für die Validierung des PEFR-RNM ver-
wendet. Die kinetischen Parameter der Brennstoffe sind in Tab. A 3 zusammengefasst. 
Tab. A 3: Reaktionskinetische Parameter der Brennstoffe CRC252, CRC274 und CRC299 [4] 
Reaktion Parameter Einheit CRC252 CRC274 CRC299 
R1 A1 kgC/(m² s atmn) 1,25 x 10-3 13,8 6,0 x 102 
E1 kJ/kmol 1,02 x 105 1,38 x 105 1,57 x 105 
n1 - 0,8 0,8 0,8 
R2 A2 kgC/(m² s atmn) 1,96 x 103 6,00 102 1,04 x 104 
E2 kJ/kmol 2,53 x 105 2,28 x 105 2,68 x 105 
n2 - 0,4 0,4 0,4 
R3 A3 kgC/(m² s atmn) 4,10 x 103 2,0 x 104 8,32 x 104 
E3 kJ/kmol 2,61 x 105 2,89 x 105 2,90 x 105 
n3 - 0,4 0,4 0,3 
Wie in Tab. A 4 dargestellt, weist die in den Daten von Hla et al. [4] enthaltene Kohle 
CRC252 in Elementar- und Immediatanalyse Ähnlichkeiten zur Braunkohle-ibi auf. Aus 
Ermangelung eines ibi spezifischen Kinetikdatensatzes wird deshalb in der vorliegenden 
Arbeit der Datensatz für den Brennstoff Braunkohle-ibi auch für die Abprodukte der 
Braunkohleveredelung Extraktionsrückstand und NTK-Koks verwendet. 
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Tab. A 4: Vergleich Brennstoffanalyse von Braunkohle-ibi und Kohle CRC252 [4] 
Parameter Einheit Braunkohle-ibi Kohle CRC252 Δ in %-Punkten
Wasser Ma.-% (ar) 10,00 10,70 0,70
Elementaranalyse Ma.-% (wf)  
  C 65,19 68,17 2,98
  H 5,10 5,15 0,05
  O 16,76 12,58 4,18
  N 0,53 0,96 0,43
  S 1,90 0,44 1,46
  Asche 10,52 12,70 2,18
Immediatanalyse Ma.-% (wf)  
  fixer Kohlenstoff 32,58 43,80 11,22
  Flüchtige 56,90 43,50 13,40
  Asche 10,52 12,70 2,18
 
Tab. A 5: Reaktionskinetische Parameter der Brennstoffe aus BSM-ibi und BSM-BRP für die 
heterogenen Vergasungsreaktionen [4, 123–128] 
Reaktion Parameter Einheit Braunkohle-ibi [4] Rapsstroh Petrolkoks 
R1 A1 kgC/(m² s atmn) 1,25 x 10-3 4,79 x 102 [123] 2,22 x 102 [125]
E1 kJ/kmol 1,02 x 105 0,70 x 105 [123] 1,59 x 105 [125]
n1 - 0,8 1 [123] 0,6 [125] 
R2 A2 kgC/(m² s atmn) 1,96 x 103 3,37 x 103 [124] 2,75 x 102 [84] 
E2 kJ/kmol 2,53 x 105 2,22 x 105 [124] 1,98 x 105 [84] 
n2 - 0,4 1 [124] 0,54 [84] 
R3 A3 kgC/(m² s atmn) 4,10 x 103 1,02x 102 [127] 2,75 x 102 [84] 
E3 kJ/kmol 2,61 x 105 1,55 x 105 [127] 1,98 x 105 [84] 
n3 - 0,4 0,9 [127] 0,54 [84] 
R4 [128] A4 kgC/(m² s atmn) 1,2 1,2 1,2 
E4 kJ/kmol 1,49 x 105 1,49 x 105 1,49 x 105 
n4 - 1 1 1 
R10 [128] A10 kgS/(m² s atmn) 1,2 1,2 1,2 
E10 kJ/kmol 1,49 x 105 1,49 x 105 1,49 x 105 
n10 - 1 1 1 
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Für die Brennstoffe Rapsstroh und Petrolkoks konnten keine vollständigen Kinetikda-
tensätze in der Literatur gefunden werden. Weiterhin sind intrinsische Kinetikdaten nur 
teilweise verfügbar. Es werden daher die Informationen unterschiedlicher Quellen zu 
einem Datensatz zusammengeführt (siehe Tab. A 5). Für die heterogene Wassergasre-
aktion von Petrolkoks sind keine Daten verfügbar. In dieser Arbeit wird daher der glei-
che Datensatz wie für die Boudouardreaktion von Petrolkoks verwendet. 
Kinetische Daten für die heterogene Methanisierung R4 sind nur von Wen [128] bekannt 
und werden in dieser Arbeit für alle Brennstoffe gleichermaßen verwendet. Reaktion R4 
ist für die Flugstromvergasung jedoch nur von untergeordneter Bedeutung [4, 10]. Wei-
terhin wird die Annahme von Chang [93] übernommen, dass die heterogene Schwefel-
wasserstoffbildung R10 mit der gleichen Reaktionskinetik wie R4 abläuft. 
Für die homogenen Gas-Gas-Reaktionen wird der von Hla et al. [4] vorgeschlagene Da-
tensatz verwendet (siehe Tab. A 6). 
Tab. A 6: Reaktionskinetische Parameter der homogenen Reaktionen [129–131] 
Reaktion Parameter Einheit Wert Referenz
R5 A5 1/s 2,24 x 1012 [129] 






CO O H Oc c c  [129] 
R6 A6 1/s 1,11 x 1012 [130] 






H Oc c  [130] 
R7 A7 1/s 1,58 x 1013 [129] 






CH Oc c  [129] 
R8 A8 kmol/(m s) 3,12 x 102 [129] 
E8 1/s 3,0 x 104 [129] 
in
8c  kJ/kmol 4 2
0.7 0.8
CH Oc c  [129] 
R9 A9 1/s 2,74 x 109 [131] 






CO H Oc c  [131] 
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Bilanzierung der Reaktorrezirkulation Anhang 5
Im Folgenden wird vom Autor eine Methode zur Ermittlung des Rezirkulationsverhält-
nisses σ im Flugstromvergaser aus der stationären 2D achsensymmetrischen CFD-
Simulation des 200 MW(th) SFGT-Vergasers vorgestellt. Die dafür verwendeten Simu-
lationsergebnisse der Vergasung von Lausitzer Braunkohle stammen von Vascellari et 
al. [92]. Für weitergehende Aussagen wird die entwickelte Methode anschließend auf 
eine IEC-interne Simulation des BYU-Vergasers angewendet. 
In Abb. A 1 ist der stationäre Zustand des SFGT-Vergasers im Stream Function Plot 
der Gasphase abgebildet. Die Stromfunktion zeigt für jede Zelle des Gitters den Mas-
sestrom zwischen zwei Stromlinien an. Die Ausbildung einer Rezirkulationszone im un-
teren Bereich des Vergasers (grün bis rote Färbung) ist erkennbar. In grau durchgezo-
gene Linien sind die Zero Velocity Lines (x und y) zu erkennen, faktisch die Nulllinien 
der Geschwindigkeitsvektoren. Sie sind mit vaxial=0 und vradial=0 gekennzeichnet und 
schneiden einander orthogonal im Punkt P2, der gleichzeitig das Zentrum des Rezirku-
lationswirbels darstellt. In grau gestrichelt ist die Linie abgebildet, die im Geschwindig-
keitsvektorgraph (Abb. A 3) genau die Grenze zwischen rezirkulierten und unrezirku-
lierten Partikeln und Gasphase markiert. Die Verfolgung dieser Linie in Richtung 
Brenner mündet im Schnittpunkt P1 mit der Linie vaxial=0. 
 
Abb. A 1: ANSYS FLUENT Stream Function Plot mit Zero Velocity Lines (x und y) des 
200 MW(th) SFGT-Vergasers [92] 
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Auf der x-Geschwindigkeitsnulllinie sind mit den charakteristischen Punkten P1 und P2 
die drei Strecken r,gesamtm , r,Kreislaufm  und r,Ausgangm  definierbar. Durch Bilanzierung ent-
lang dieser Strecken kann die in Gl. (7.3) niedergeschriebene Massebilanz formuliert 
werden. 
r,gesamt r,Kreislauf r,Ausgangm m m   (7.3) 
Wie in Kapitel 3.4.1 beschrieben, ist für die Ermittlung des Rezirkulationsverhälnisses 







  (7.4) 
Anhand der vorgestellten Methode sind die Simulationen des SFGT-Vergasers und des 
BYU-Vergasers (siehe Abb. A 2) ausgewertet. Die Ergebnisse sind in Tab. A 7 zusam-
mengefasst. 
Tab. A 7: Ergebnisse der Bilanzierung der Rezirkulation im SFGT- und BYU-Vergaser 
Bilanzgröße (af) Einheit SFGT BYU
einm (VM + VS) kg/s 18,09 0,1385
r,gesamtm  kg/s 47,77 0,0101
r,Kreislaufm  kg/s 38,81 0,0084
r,Ausgangm  kg/s 9,04 0,0021
Bilanzfehler Gl. (7.3)  kg/s 0,07 0,0003
Bilanzfehler Gl. (7.3) in % einm  % 0,40 0,24
σ % 49,96 1,54
Es ist abzulesen, dass im SFGT-Vergaser im stationären Zustand die Hälfte des Verga-
sereingangsmassestroms in ständigem Stoffaustausch zwischen Rezirkulationszone und 
Kernzone steht. Aus Partikeltrajektorien in Abb. A 4 ist jedoch abzulesen, dass kaum 
Partikel und somit fast ausschließlich Gasphase rezirkuliert wird. Die flüssigen Schla-
cketröpfchen fließen nach Wandberührung im Schlackefilm an der Wand ab oder ver-
bleiben längere Zeit im Rezirkulationswirbel. 
Für den BYU-Vergaser ist erkennbar, dass σ sehr klein ist und somit im stationären 
Zustand ein zu vernachlässigender Stofftransport zwischen Rezirkulationszone und 
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Kernzone stattfindet. Die Rezirkulationszone im BYU-Vergaser ist demnach, wegen des 
zu vernachlässigenden Stofftransports zwischen den Zonen, eine Totzone. 
Erweiterte CFD-Betrachtungen der Rezirkulation im Flugstromvergaser anhand Para-
metern wie lVergaser/dVergaser, dBrenner/dVergaser, oder der Initialgasgeschwindigkeit am Reak-
toreintritt v0 können einen Beitrag zum tieferen Verständnis der Rezirkulation im Flug-
stromvergaser leisten. Diese Erkenntnisse sind für die RNM-Simulation von Flugstrom-
vergasern von hohem Wert und sollten in einer Fortführung zu dieser Arbeit systema-
tisch erarbeitet werden. 
 
Abb. A 2: ANSYS FLUENT Stream Function Plot mit Zero Velocity Lines (x und y) des BYU- 
Vergasers 
  




Abb. A 3: Geschwindigkeitsvektoren im 200 MW(th) SFGT-Vergaser [92] 
 
Abb. A 4: Partikeltrajektorien und Partikelverweilzeit des 200 MW(th) SFGT-Vergasers [92] 
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Pyrolysedaten für ASPEN PLUS Anhang 6
Tab. A 8: Pyrolyseproduktverteilung und Kokszusammensetzung nach Pyrolyse bei 20 bar(a) 
(abgeleitet aus [106] und der IEC-Pyrolysedatenbank)* 
 Braunkohle-ibi Extraktionsrück. NTK-Koks Rapsstroh Petrolkoks
Produktverteilung RYield (Massenbruch)
  Koks 0,500 0,508 0,690 0,450 0,928
  CO 0,106 0,102 0,071 0,098 0,006
  H2 0,011 0,011 0,011 0,015 0,001
  CO2 0,083 0,086 0,052 0,072 0,004
  H2O 0,130 0,132 0,030 0,230 0,017
  H2S 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
  N2 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
  CH4 0,070 0,072 0,046 0,064 0,004
  C6H6 0,100 0,090 0,100 0,070 0,040
Summe 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Elementarzusammensetzung Koks nach Pyrolyse (Massenbruch wf)
  A 0,189 0,200 0,200 0,148 0,001
  C 0,748 0,733 0,665 0,475 0,928
  H 0,012 0,003 0,002 0,001 0,033
  N 0,010 0,010 0,010 0,020 0,018
  S 0,034 0,035 0,029 0,004 0,019
  O 0,006 0,019 0,094 0,352 0,001
Summe 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
*Bei der klassischen Modellierung der Pyrolyse werden Restflüchtige, welche in der 
Bilanz nicht den messbaren Gaskomponenten zugeordnet werden können, dem Teer 
und Öl in Form der Pseudokomponente CvHwOzNySz zugeschlagen. In der vorliegenden 
Arbeit verbleiben die Restflüchtigen nach der Pyrolyse in einem theoretischen Modell-
zwischenschritt im Koks (siehe Elementarzusammensetzung Koks nach Pyrolyse), um 
nach anschließender Dekomposition (RStoic Unit Operation in ASPEN PLUS) in Ele-
mentarform dem Pyrolyseproduktabbrand (RGibbs Unit Operation in ASPEN PLUS) 
zugeführt zu werden. 
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FACTSAGE-Ergebnisse der Aschemodellierung Anhang 7
Tab. A 9: FACTSAGE-Ergebnisse für BSM-ibi (Bedingungen analog SFGT-Vergaser bei 
30 bar(a)) 
yExtraktionsrückstand yBraunkohle yNTK-Koks
fθ  Λ 
Ma.-% Ma.-% Ma.-% °C  
33,33 33,33 33,33 1406 1,07 
100 0 0 1428 1,10 
0 100 0 1402 0,87 
0 0 100 1388 1,15 
50 50 0 1423 0,98 
50 0 50 1400 1,14 
0 50 50 1397 1,06 
80 20 0 1428 1,05 
60 40 0 1425 1,00 
40 60 0 1419 0,96 
20 80 0 1411 0,91 
80 0 20 1414 1,12 
60 0 40 1403 1,13 
40 0 60 1397 1,14 
20 0 80 1391 1,15 
0 80 20 1403 0,97 
0 60 40 1398 1,04 
0 40 60 1394 1,09 
0 20 80 1391 1,12 
60 20 20 1414 1,08 
20 60 20 1406 1,00 
20 20 60 1395 1,11 
40 40 20 1411 1,04 
40 20 40 1402 1,10 
20 40 40 1400 1,07 
Referenzgaszusammensetzung für FACTSAGE-Berechnungen 
xCO=48,9 Vol.-%, xH2=25,9 Vol.-%, xCO2=7,6 Vol.-%, 
xH2O=15,0 Vol.-%, xN2=2,56 Vol.-%, xCH4=0,04 Vol.-% 
Asche-Gas-Verhältnis für FACTSAGE-Berechnungen 
( / ( )) *100 % 7,05 %Asche Asche Gasm m m  
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Tab. A 10: Auf relevante Komponenten reduzierte und anschließend normierte Aschezusammen-
setzungen in Abhängigkeit des Brennstoffmischungsverhältnisses von BSM-ibi für 
FACTSAGE-Berechnungen (inklusive Spurstoffe) 
 
  
Braunkohle yBK 0,333 1,000 0,000 0,000 0,500 0,500 0,000 0,800 0,600
Extr.-Rück. yRS 0,333 0,000 1,000 0,000 0,500 0,000 0,500 0,200 0,400
NTK-Koks yPK 0,333 0,000 0,000 1,000 0,000 0,500 0,500 0,000 0,000
Summe y 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
MgO Ma.-% 4,699 4,622 3,877 5,100 4,263 4,946 4,724 4,481 4,336
Al2O3 Ma.-% 9,673 9,367 12,238 8,680 10,752 8,902 9,773 9,910 10,467
SiO2 Ma.-% 23,902 20,437 23,560 25,703 21,944 24,004 25,044 21,027 21,634
SO3 Ma.-% 29,009 36,285 31,551 24,417 34,002 28,246 26,610 35,390 34,471
Cl Ma.-% 0,087 0,028 0,000 0,154 0,014 0,113 0,107 0,022 0,017
K2O Ma.-% 0,319 0,257 0,515 0,261 0,381 0,260 0,339 0,305 0,356
CaO Ma.-% 29,021 26,973 24,889 31,828 25,968 30,262 29,696 26,579 26,175
TiO2 Ma.-% 0,538 0,492 0,642 0,514 0,564 0,507 0,554 0,520 0,549
Fe2O3 Ma.-% 2,753 1,540 2,727 3,342 2,113 2,761 3,153 1,764 1,995
Summe Ma.-% 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000
Braunkohle yBK 0,400 0,200 0,800 0,600 0,400 0,200 0,000 0,000
Extr.-Rück. yRS 0,600 0,800 0,000 0,000 0,000 0,000 0,800 0,600
NTK-Koks yPK 0,000 0,000 0,200 0,400 0,600 0,800 0,200 0,400
Summe y 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
MgO Ma.-% 4,188 4,034 4,786 4,901 4,985 5,049 4,318 4,611
Al2O3 Ma.-% 11,041 11,631 9,131 8,966 8,846 8,753 10,956 10,102
SiO2 Ma.-% 22,258 22,900 22,250 23,509 24,434 25,142 24,332 24,847
SO3 Ma.-% 33,526 32,553 32,199 29,362 27,277 25,680 28,980 27,268
Cl Ma.-% 0,011 0,006 0,071 0,101 0,124 0,141 0,056 0,093
K2O Ma.-% 0,407 0,460 0,258 0,259 0,260 0,261 0,423 0,363
CaO Ma.-% 25,758 25,330 28,644 29,805 30,658 31,312 27,390 29,056
TiO2 Ma.-% 0,579 0,610 0,499 0,505 0,509 0,512 0,596 0,565
Fe2O3 Ma.-% 2,232 2,476 2,160 2,591 2,908 3,151 2,949 3,097
Summe Ma.-% 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000
Braunkohle yBK 0,000 0,000 0,600 0,200 0,200 0,400 0,400 0,200
Extr.-Rück. yRS 0,400 0,200 0,200 0,600 0,200 0,400 0,200 0,400
NTK-Koks yPK 0,600 0,800 0,200 0,200 0,600 0,200 0,400 0,400
Summe y 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
MgO Ma.-% 4,821 4,978 4,673 4,439 4,903 4,557 4,806 4,710
Al2O3 Ma.-% 9,492 9,035 9,571 10,484 9,166 10,022 9,338 9,716
SiO2 Ma.-% 25,214 25,489 22,753 23,794 24,820 23,267 23,946 24,392
SO3 Ma.-% 26,046 25,130 31,422 29,813 26,667 30,627 28,677 27,980
Cl Ma.-% 0,119 0,139 0,067 0,060 0,121 0,064 0,098 0,096
K2O Ma.-% 0,319 0,287 0,298 0,381 0,289 0,339 0,293 0,327
CaO Ma.-% 30,244 31,135 28,341 27,715 30,453 28,032 29,560 29,310
TiO2 Ma.-% 0,543 0,527 0,523 0,571 0,526 0,547 0,525 0,545
Fe2O3 Ma.-% 3,202 3,281 2,351 2,745 3,054 2,546 2,757 2,925
Summe Ma.-% 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000
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Tab. A 11: FACTSAGE-Ergebnisse für BSM-BRP (Bedingungen analog SFGT-Vergaser bei 
30 bar(a)) 
yBraunkohle yRapsstroh yPetrolkoks
fθ  Λ 
Ma.-% Ma.-% Ma.-% °C  
33,33 33,33 33,33 1622 2,72 
100 0 0 1444 1,07 
80 20 0 1416 1,55 
60 40 0 1538 2,23 
80 0 20 1427 1,11 
60 0 40 1423 1,11 
60 20 20 1413 1,69 
40 40 20 1623 2,73 
40 20 40 1478 1,96 
20 40 40 1736 4,04 
60 10 30 1416 1,40 
70 10 20 1413 1,36 
80 10 10 1409 1,33 
60 20 20 1414 1,69 
70 20 10 1414 1,61 
60 30 10 1483 1,96 
90 10 0 1408 1,31 
90 0 10 1428 1,11 
50 40 10 1577 2,44 
50 30 20 1514 2,12 
50 20 30 1442 1,80 
50 10 40 1416 1,46 
40 50 10 1670 3,10 
50 50 0 1625 2,74 
50 0 50 1422 1,11 
Referenzgaszusammensetzung für FACTSAGE-Berechnungen 
xCO=48,9 Vol.-%, xH2=25,9 Vol.-%, xCO2=7,6 Vol.-%, 
xH2O=15,0 Vol.-%, xN2=2,56 Vol.-%, xCH4=0,04 Vol.-% 
Asche-Gas-Verhältnis für FACTSAGE-Berechnungen 
( / ( )) *100 % 7,05 %Asche Asche Gasm m m  
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Tab. A 12: Auf relevante Komponenten reduzierte und anschließend normierte Aschezusammen-
setzungen in Abhängigkeit des Brennstoffmischungsverhältnisses von BSM-BRP für 
FACTSAGE-Berechnungen (inklusive Spurstoffe) 
 
 
Braunkohle yBK 0,333 1,000 0,000 0,000 0,500 0,500 0,000 0,800 0,600
Rapsstroh yRS 0,333 0,000 1,000 0,000 0,500 0,000 0,500 0,200 0,400
Petrolkoks yPK 0,333 0,000 0,000 1,000 0,000 0,500 0,500 0,000 0,000
Summe y 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
MgO Ma.-% 5,185 7,493 3,071 2,263 5,198 7,210 3,064 6,440 5,615
Al2O3 Ma.-% 8,137 15,186 1,364 6,105 8,147 14,626 1,407 12,106 9,475
SiO2 Ma.-% 18,324 33,133 3,858 43,988 18,207 32,182 4,225 26,585 21,019
Cl Ma.-% 0,022 0,045 0,000 0,011 0,022 0,043 0,000 0,035 0,026
K2O Ma.-% 22,579 0,416 45,698 3,926 22,664 0,434 45,316 9,217 18,152
CaO Ma.-% 43,795 43,728 45,629 9,081 43,953 42,039 45,294 42,975 43,625
TiO2 Ma.-% 0,422 0,000 0,059 0,492 0,421 0,769 0,063 0,633 0,492
Fe2O3 Ma.-% 1,467 0,000 0,322 18,957 1,387 2,563 0,492 2,009 1,596
Na2O Ma.-% 0,069 0,000 0,000 15,178 0,000 0,134 0,139 0,000 0,000
Summe Ma.-% 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000
Braunkohle yBK 0,400 0,200 0,800 0,600 0,400 0,200 0,000 0,000
Rapsstroh yRS 0,600 0,800 0,000 0,000 0,000 0,000 0,800 0,600
Petrolkoks yPK 0,000 0,000 0,200 0,400 0,600 0,800 0,200 0,400
Summe y 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
MgO Ma.-% 4,779 3,931 7,243 7,224 7,188 7,082 3,069 3,066
Al2O3 Ma.-% 6,809 4,105 14,683 14,651 14,588 14,405 1,375 1,393
SiO2 Ma.-% 15,377 9,657 32,103 32,147 32,234 32,487 3,950 4,104
Cl Ma.-% 0,018 0,009 0,043 0,043 0,043 0,042 0,000 0,000
K2O Ma.-% 27,208 36,389 0,411 0,424 0,450 0,525 45,602 45,442
CaO Ma.-% 44,284 44,952 42,259 42,137 41,894 41,186 45,545 45,405
TiO2 Ma.-% 0,350 0,205 0,771 0,770 0,768 0,762 0,060 0,061
Fe2O3 Ma.-% 1,177 0,752 2,454 2,515 2,636 2,988 0,364 0,436
Na2O Ma.-% 0,000 0,000 0,034 0,090 0,201 0,524 0,035 0,093
Summe Ma.-% 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000
Braunkohle yBK 0,000 0,000 0,600 0,200 0,200 0,400 0,400 0,200
Rapsstroh yRS 0,400 0,200 0,200 0,600 0,200 0,400 0,200 0,400
Petrolkoks yPK 0,600 0,800 0,200 0,200 0,600 0,200 0,400 0,400
Summe y 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
MgO Ma.-% 3,060 3,043 6,226 4,140 5,159 5,192 5,870 4,484
Al2O3 Ma.-% 1,429 1,533 11,440 4,787 8,119 8,142 10,331 5,913
SiO2 Ma.-% 4,407 5,289 25,243 11,170 18,554 18,266 23,009 13,664
Cl Ma.-% 0,000 0,000 0,033 0,011 0,022 0,022 0,029 0,015
K2O Ma.-% 45,127 44,209 11,423 34,013 22,412 22,622 15,093 30,095
CaO Ma.-% 45,129 44,326 43,060 44,702 43,484 43,874 43,202 44,291
TiO2 Ma.-% 0,065 0,074 0,598 0,242 0,422 0,422 0,539 0,303
Fe2O3 Ma.-% 0,576 0,986 1,945 0,900 1,623 1,427 1,837 1,144
Na2O Ma.-% 0,208 0,541 0,034 0,035 0,204 0,034 0,091 0,092
Summe Ma.-% 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000 100,000
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PEFR-RNM Sensitivitätsanalyse von Zone II Anhang 8
Für weiterführende Betrachtungen zum PEFR-RNM wird der kinetisch modellierte 
Teil (Zone II) unter Einsatz von Kohle CRC274 (Reaktionskinetikdaten siehe Tab. A 
3 und Tab. A 6) bei konstanter Stickstoffverdünnung im quasi-isothermen Reaktor 
untersucht. Die Eintrittsbedingungen für Zone II werden fixiert, damit nur das Verga-
sungsverhalten analysiert wird. Relevante Kennzahlen aus Kapitel 2.1.2 werden auf 
ihre Sensitivität gegenüber Änderungen von Temperatur, Druck, Partikelgröße, 
Dampfzugabe und Stöchiometrie (λ) überprüft. Mit dieser Methodik soll ein tieferes 
Verständnis des kinetischen Reaktornetzwerkmodells erreicht werden, wenngleich kei-
ne Versuchsdaten zur Validierung der Aussagen vorliegen. Im Gegensatz zur Bezug-
nahme auf die Reaktorlänge in Abb. 4-3 bis Abb. 4-6 aus Kapitel 4.1.2, wird an dieser 
Stelle für eine einheitliche Darstellung die Partikelverweilzeit herangezogen und die 
Länge des Reaktors passend zu den Ergebnissen skaliert. Auf die traditionelle Darstel-
lung von Sensitivitätsergebnissen in „Sterngraphen“ wird an dieser Stelle verzichtet, da 
diese Darstellungsform die Information des tatsächlichen Reaktionsverlaufs nicht be-
inhaltet. Besonders für die Beurteilung der Kinetik ist die singuläre Kenntnis von An-
fangs- und Endzustand des Reaktionsverlaufs nicht ausreichend. 
 
Abb. A 5: Profile der Reaktionsgeschwindigkeit und der Gaskonzentrationen über der Parti-
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In Abb. A 5 sind die Reaktionsgeschwindigkeitsverläufe der heterogenen Vergasungs-
reaktionen sowie der homogenen Wassergasreaktion über der Partikelverweilzeit τP 
abgetragen. Gleichzeitig sind die Volumenanteilprofile der relevanten Gaskomponen-
ten zu sehen. Nach Pyrolyse und Abbrand der flüchtigen Bestandteile ist der Sauer-
stoffvolumenanteil υO2 am Eintritt von Zone II sehr gering und reagiert aufgrund der 
schnellen Kinetik von R1 unter Bildung von CO und CO2 ab. Somit läuft R3 anfäng-
lich schneller ab, zeigt ein Maximum zum Zeitpunkt des letzten O2-Umsatzes und 
sinkt dann mit zunehmender CO2-Abzehrung ab. Der hohe Partialdruck von H2O 
nach dem Abbrand der Pyrolyseprodukte bedingt den eingangs hohen Wert von R2, 
welcher dann mit zunehmender H2O-Abzehrung abnimmt. Der Einfluss von R4 und R9 
ist in diesem Fall zu vernachlässigen, da die Reaktionsgeschwindigkeiten bei der ge-
wählten Reaktortemperatur von 1400 °C sehr klein sind und aus diesem Grund für die 
Darstellung in der Abbildung mit dem Faktor 100 multipliziert werden müssen. 
 
Abb. A 6: Profile des Kohlenstoffumsatzes über der Partikelverweilzeit für Kohle CRC274 bei 
unterschiedlichen Reaktortemperaturen in Zone II einer RNM-PEFR Simulation 
In Abb. A 6 ist der Kohlenstoffumsatz UC über der Partikelverweilzeit τP bei verschie-
denen Reaktortemperaturen abgetragen. Erwartungsgemäß nimmt mit zunehmender 
Reaktortemperatur der Kohlenstoffumsatz zu, wobei der exponentielle Einfluss der 
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Abb. A 7: Profile des Kohlenstoffumsatzes über der Partikelverweilzeit für Kohle CRC274 bei 
unterschiedlichem Reaktordruck in Zone II einer RNM-PEFR Simulation 
In Abb. A 7 ist der Kohlenstoffumsatz UC über der Partikelverweilzeit τP bei verschie-
denen Reaktordrücken abgetragen. Erwartungsgemäß nimmt mit zunehmendem Reak-
tordruck der Kohlenstoffumsatz zu, wobei der exponentielle Einfluss des Drucks auf 
die Reaktionskinetik nachzuvollziehen ist. 
In Abb. A 8 ist der Kohlenstoffumsatz UC über der Partikelverweilzeit τP bei unter-
schiedlicher Partikelgröße abgetragen. Erwartungsgemäß steigt mit sinkender Parti-
kelgröße der Kohlenstoffumsatz an. Vollständiger Umsatz wird mit 50 µm und 100 µm 
Partikeln nach ca. 3 s erreicht, und für 200 µm Partikel nach ca. 5 s. Größere Partikel 
erfahren nach 5 s im Reaktor einen vollständigen Kohlenstoffumsatz. 
In Abb. A 9 ist der Kohlenstoffumsatz UC über der Partikelverweilzeit τP bei variierter 
Dampfzugabe abgetragen. Grundsätzlich ist nachzuvollziehen, dass im Vergleich zu 
den bereits diskutierten Parametern die Dampfzugabe im gewählten Intervall eine 
geringere Auswirkung auf den Kohlenstoffumsatz hat. Es ist jedoch zu erkennen, dass 
mit zunehmender Dampfzugabe der Kohlenstoffumsatz steigt. Diese Beobachtung ist 
mit der verstärkt ablaufenden Reaktion R2 aufgrund des zunehmenden Partialdrucks 
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dieser Effekt durch die gleichzeitige Quenchung der Reaktion durch die Zugabe von 
Dampf niedrigeren Temperaturniveaus in entgegengesetzter Richtung überlagert wird. 
 
Abb. A 8: Profile des Kohlenstoffumsatzes über der Partikelverweilzeit für Kohle CRC274 
unterschiedlichen Partikeldurchmessers in Zone II einer RNM-PEFR Simulation 
In Abb. A 10 ist der Kohlenstoffumsatz UC über der Partikelverweilzeit τP bei variier-
ter Stöchiometrie (λ) abgetragen. Mit zunehmendem λ nimmt der Kohlenstoffumsatz 
zu. Für λ 0,2 wird ein Kohlenstoffumsatz von <80 % erreicht und das Reaktionssys-
tem befindet sich bereits im Gleichgewicht. Die geringe Sauerstoffzugabe verhindert 
eine ausreichende Bildung von CO2 bzw. H2O durch Verbrennung der Pyrolysepro-
dukte, was den endothermen Reaktionen R2 und R3 jeweils ein Edukt entzieht und 
den Kohlenstoffumsatz zum Erliegen bringt. Für Werte λ 0,4 kann nach 5 s von an-
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Abb. A 9: Profile des Kohlenstoffumsatzes über der Partikelverweilzeit für Kohle CRC274 
und variierter Dampfzugabe in Zone II einer RNM-PEFR Simulation 
 
Abb. A 10: Profile des Kohlenstoffumsatzes über der Partikelverweilzeit für Kohle CRC274 bei 
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Abb. A 11: Profile der Synthesegasausbeute abgetragen über der Partikelverweilzeit für Kohle 
CRC274 bei unterschiedlichen Reaktortemperaturen in Zone II einer RNM-PEFR 
Simulation 
In Abb. A 11 ist die Synthesegasausbeute ASG über der Partikelverweilzeit τP bei vari-
ierter Reaktortemperatur abgetragen. Mit zunehmender Reaktortemperatur nimmt die 
Synthesegasausbeute ebenfalls zu. Die maximal erreichbare Synthesegasausbeute be-
trägt ASG=1,75 m3(H2+CO i.N.)/kgKohle(waf). Vergleicht man Abb. A 6 und Abb. A 
11, so erkennt man eine klare Abhängigkeit der Synthesegasausbeute vom Kohlenstof-
fumsatz bei unterschiedlicher Reaktortemperatur. 
In Abb. A 12 ist die Synthesegasausbeute ASG über der Partikelverweilzeit τP bei vari-
abler Stöchiometrie (λ) abgetragen. Im Fall von λ=0,2 wird nach ca. 3 s eine Synthe-
segasausbeute von ASG=1,3 m3(H2+CO i.N.)/kgKohle(waf) erreicht. Für λ=0,4 wird 
nach ca. 5 s die annähernd maximale Synthesegasausbeute von 
ASG=1,7 m3(H2+CO i.N.)/ kgKohle(waf) erreicht. Steigt die Stöchiometrie weiter auf 
λ=0,6, so sinkt die Synthesegasausbeute unter das Niveau von λ=0,2. Das ist erklär-
bar mit der zunehmenden Bildung von CO2 und H2O über die Verbrennung von H2 
und CO, da jetzt mehr Sauerstoff verfügbar ist. Für λ=1 sinkt nach ca. 3 s die Syn-
thesegasausbeute ASG=0 m3(H2+CO i.N.)/kgKohle(waf), es findet also vollständige Ver-
brennung statt. Vergasungsanlagen im Industriemaßstab werden im Bereich 
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Abb. A 12: Profile der Synthesegasausbeute abgetragen über der Partikelverweilzeit für Kohle 
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Dimensionierung SFGT-Vergaser Anhang 9
In Volkmann [119] sind maßstäbliche Abbildungen von SFGT-Vergasern unterschied-
licher Leistungsklassen abgebildet. Die daraus abgeleiteten Untersuchungsergebnisse 
der leistungsabhängigen Größenverhältnisse im SFGT-Vergaser sind in Abb. A 13 
dargestellt. Es ist ersichtlich, dass die Leistung des SFGT-Vergasers mit zunehmen-
dem Reaktorvolumen linear ansteigt. Die Reaktorlänge und der Reaktordurchmesser 
sind über das konstante Verhältnis beider Größen zueinander an das Reaktorvolumen 
gekoppelt. Mit Hilfe dieser Informationen ist eine Skalierung des SFGT-Vergasers für 
theoretische Untersuchungen in numerischen Reaktormodellen möglich. 
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Dimensionierung Hybridwandvergaser Anhang 10
Um den Vorteil der Vergasung bei hohem Systemdruck im Hybridwandvergaser zu 
veranschaulichen, sind in Abb. A 14 die Breiten der jeweiligen Stufendurchmesser 







  (7.5) 
Die Graphik ist aus Daten der Gleichgewichtssimulation des Hybridwandvergasers mit 
Braunkohle-ibi abgeleitet. Der Druckvorteil zwischen atmosphärischer Vergasung und 
Vergasung bei 30 bar(a) (z.B. SFGT-Vergaser) ist besonders deutlich. Dennoch kann 
mit einer Druckerhöhung von 30 bar(a) auf 100 bar(a) der Durchmesser beider Stufen 
weiter halbiert werden. Das Durchmesserverhältnis d1/d2 ist indirekt proportional zum 
Reaktordruck, da mit steigendem Reaktordruck bei fixierter Temperatur in Stufe eins 
zum Schutz der Ausmauerung der Sauerstoffbedarf und somit der Volumenstrom für 
Stufe eins aufgrund der veränderten chemischen Gleichgewichtslage abnimmt. 
 
Abb. A 14: Reaktordruckabhängiger Durchmesser von Stufe eins und Stufe zwei des Hyb-
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Dieser Effekt ist in Abb. A 15 verdeutlicht. Mit steigendem Reaktordruck sinkt der 
Bedarf an Sauerstoff zum Erlangen der maximal möglichen Temperatur in Stufe eins 
von 900 °C, welcher an einen eindeutigen Wert für den Kohlenstoffumsatz gekoppelt 
ist. Somit sinkt mit steigendem Reaktordruck das Verhältnis O2-Stufe1/O2-Stufe2. 
 
Abb. A 15: Reaktordruckabhängiger Sauerstoffbedarf von Stufe eins und Stufe zwei und Koh-
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FORTRAN77 Prozedur für RPlug Anhang 11
Im Folgenden ist die für diese Arbeit entwickelte FORTRAN77 Prozedur dokumentiert. 
Sie ist mit dem INTEL FORTRAN COMPILER XE 2011 kompiliert und dynamisch mit 
den ASPEN PLUS Libarys des RPlug-Modells verlinkt. Ausgangspunkt für die Entwick-
lung ist die Prozedur von Chang [93], welche eine Übertragung des Modells von Wen 
und Chaung [13] zu ASPEN PLUS ist. Dieses stark vereinfachte Modell wurde im Rah-
men der vorliegenden Arbeit vollständig überarbeitet und um Submodelle erweitert. 
Die vollständige Modellbeschreibung ist in Kapitel 3 dieser Arbeit dokumentiert. 
 
C$ #1 BY: JERRY CHANG, ASPEN TECH, DATE: 4-FEB-2009. 
C$ #2 BY: LARS-ERIK GAERTNER, TU BERGAKADEMIE FREIBERG, DATE: 01-MAR-2014. 
C 
C***************************************************************************** 
C     COPYRIGHT (C) 1989                                                     * 
C     ASPEN TECHNOLOGY, INC.                                                 * 
C     CAMBRIDGE, MA                                                          * 
C                                                                            * 
C     COPYRIGHT (C) 2014                                                     * 
C     LARS-ERIK GAERTNER                                                     * 
C     TECHNISCHE UNIVERSITAET BERGAKADEMIE FREIBERG                          * 
C     FREIBERG, GERMNANY                                                     * 
C***************************************************************************** 
C 
C     This subroutine originates from Jerry Chang (Aspen Tech,02/2009). 
C     It has been released for all Aspen Plus users in 2010. 
C     This first 1D modelling approach was completely based on the article 
C     "Entrainment Coal Gasification Modelling" by Wen and Chaung (1979) 
C     and demonstrated the application of entrained flow coal gasification 
C     kinetics for the Aspen Plus unit operation block RPLUG. This approach 
C     deployed the Shrinking-core Particle Model by Wen et al. 
C     Later this subroutine was adapted by Lars-Erik Gaertner of 
C     University of Freiberg (Germany). The intention was to provide a more 
C     sophisticated 1D model for the prediction of carbon conversion and gas 
C     species evolution within an entrained flow gasification reactor and 
C     its application in a flowsheet modelling software such as Aspen Plus. 
C     For detailed model information refer to the PhD-Thesis of Lars-Erik 
C     Gärtner 2014. 
C____________________________________________________________________________ 
 
      SUBROUTINE USRKIN (SOUT,   NSUBS,  IDXSUB,   ITYPE,  NINT, 
     2                   INT,    NREAL,  REAL,     IDS,    NPO, 
     3                   NBOPST, NIWORK, IWORK,    NWORK,  WORK, 
     4                   NC,     NR,     STOIC,    RATES,  FLUXM, 
     5                   FLUXS,  XCURR,  NTCAT,    RATCAT, NTSSAT, 
     6                   RATSSA, KCALL,  KFAIL,    KFLASH, NCOMP, 
     7                   IDX,    Y,      X,        X1,     X2, 
     8                   NRALL,  RATALL, NUSERV,   USERV,  NINTR, 
     9                   INTR,   NREALR, REALR,    NIWR,   IWR, 
     *                   NWR,    WR,     NRL,      RATEL,  NRV, 
     1                   RATEV) 
 
      IMPLICIT NONE 
C 
C     DECLARE VARIABLES USED IN DIMENSIONING 
C 
      INTEGER NSUBS, NINT,   NPO,   NIWORK, NWORK, 
     +        NC,    NR,     NTCAT, NTSSAT, NCOMP, 
     +        NRALL, NUSERV, NINTR, NREALR, NIWR, 




      EQUIVALENCE (RMISS, USER_RUMISS) 






      EQUIVALENCE (TEMP,  RPROPS_UTEMP ) 
      EQUIVALENCE (PRES,  RPROPS_UPRES ) 
      EQUIVALENCE (VFRAC, RPROPS_UVFRAC) 
      EQUIVALENCE (BETA,  RPROPS_UBETA ) 
      EQUIVALENCE (VVAP,  RPROPS_UVVAP ) 
      EQUIVALENCE (VLIQ,  RPROPS_UVLIQ ) 
  
174 Anhang 11   Fortran77 Prozedur für RPlug 
 
 
      EQUIVALENCE (VLIQS, RPROPS_UVLIQS) 






C     DECLARE ARGUMENTS 
C 
      INTEGER IDXSUB(NSUBS), ITYPE(NSUBS),  INT(NINT),  IDS(2), 
     +        NBOPST(6,NPO), IWORK(NIWORK), IDX(NCOMP), INTR(NINTR), 
     +        IWR(NIWR),     NREAL,         KCALL,      KFAIL,     
     +        KFLASH,        NRL,           NRV,        I,    
     +        IMISS,         KDIAG,         KV,         KER,        
     +        DMS_IFCMNC,    LMW,           LMWI 
C 
      REAL*8  SOUT(1),       WORK(NWORK),   STOIC(NC,NSUBS,NR), 
     +        RATES(1),      FLUXM(1),      FLUXS(1),   RATCAT(NTCAT), 
     +        RATSSA(NTSSAT),Y(NCOMP),      X(NCOMP),   X1(NCOMP), 
     +        X2(NCOMP) 
C 
      REAL*8  RATALL(NRALL), USERV(NUSERV), REALR(NREALR), 
     +        WR(NWR),       RATEL(1),      RATEV(1),   XCURR, 
     +        XMW(1),        B(1),          TEMP,       PRES, 
     +        RGAS,          PI,            ABS 
C 
      REAL*8  REAL(NREAL),   RMISS,         XLEN,       DIAM, 
     +        VFRAC,         BETA,          VVAP,       VLIQ, 
     +        VLIQS,         VMXV,          DVMX,       NCARSGAS 
C 
      REAL*8  FCOAL1,        FO2AIR,        FSTEAM,     NO2, 
     +        NCO,           NH2,           NCO2,       NH2O, 
     +        NH2S,          NN2,           NCH4,       NC6H6, 
     +        NTOTG,         NCARGAS,       YO2,        YCO, 
     +        YH2,           YCO2,          YH2O,       YH2S, 
     +        YN2,           YCH4,          YC6H6,      YMOIS1, 
     +        YC1,           YASH1,         XCOALF,     XCOAL, 
     +        XC,            DP,            VOID,       DENSI1, 
     +        DREACT,        VBED,          FAR,        NAR, 
     +        PAR,           YAR,           FN2,        FN2AIR, 
     +        NC2H4,         NC2H6,         NC3H6,      YC2H4, 
     +        YC2H6,         YC3H6 
C    
      REAL*8  PO2,           PCO,           PH2,        PCO2, 
     +        PH2O,          PH2S,          PN2,        PCH4, 
     +        PC6H6,         PAMBI,         PT,         TG, 
     +        TS,            TM,            PC2H4,      PC2H6, 
     +        PC3H6,         ASHEXP,        TEST,       PSI1, 
     +        S,             S01,           NPART1,     MPART1, 
     +        MASH1,         S1,            TMODO2,     TMODH2O, 
     +        TMODCO2,       TMODH2,        TMODS,      DEFF1, 
     +        DEFF2,         DEFF3, 
     +        DK,            PORE,          PORE0,      TAU, 
     +        MVGAS,         MPART0,        ETA,        VPART, 
     +        DPOREI,        DPOREE,        DPOREA,     POREI1, 
     +        POREI2,        POREI3,        POREE1,     POREE2, 
     +        POREE3,        POREA1,        POREA2,     POREA3, 
     +        DEI1,          DEI2,          DEI3,       DEE1, 
     +        DEE2,          DEE3,          DEA1,       DEA2, 
     +        DEA3,          DI,            DE,         DA, 
     +        DAB,           DKI ,          DKI2,       DKI3, 
     +        DKE ,          DKE2,          DKE3,       DKA, 
     +        DKA2,          DKA3, 
     +        PORET,         DVH2,          DVH2O,      DVCO, 
     +        DVCO2,         DVN2,          DVCH4,      DCOO2, 
     +        DCOH2,         DCOCO2,        DCOH2O,     DCON2, 
     +        DCOCH4,        DCO2O2,        DCO2H2,     DCO2H2O, 
     +        DCO2N2,        DCO2CH4,       DH2OO2,     DH2OH2, 
     +        DH2ON2,        DH2OCH4,       DN2O2,      DN2H2, 
     +        DN2CH4,        DH2O2,         DH2CH4,     DCH4O2, 
     +        DMO2,          DMCO,          DMH2,       DMCO2, 
     +        DMH2O,         DMN2,          DMCH4,      DVO2, 
     +        DVH2S,         DO2H2S,        DH2H2S,     DCO2H2S, 
     +        DCOH2S,        DN2H2S,        DCH4H2S,    DH2OH2S 
C 
      REAL*8  Z,             PHI,           KDIFF, 
     +        KS,            KDASH,         KOVER,      KEQ, 
     +        KCOO2,         KH2O2,         KCH4O2,     KCOH2O, 
     +        KCH4H2O,       DPO2,          DPH2O,      DPCO2, 
     +        DPH2,          DPCO,          DCCH4,      CO2, 
     +        CCO,           CH2,           CCO2,       CH2O, 
     +        CCH4,          FW,            XCO,        XCOEQ, 
     +        RCARO2,        RCARH2O,       RCARCO2,    RCARH2, 
     +        RSULH2,        RCOO2,         RH2O2,      RCH4O2, 
     +        RCH4H2O,       ORDO21,        ORDH2O1,    ORDCO21, 
     +        RCOH2O,        AO21,          ACO21,      AH2O1, 
     +        EO21,          ECO21,         EH2O1,      KCO2H2, 
     +        RCO2H2    
C 
      REAL*8  PSI2,PSI3,S02,S03,ORDO22,ORDH2O2,ORDCO22,ORDO23, 
     +        ORDH2O3,ORDCO23,AO22,AH2O2,ACO22,AO23,AH2O3,ACO23, 
     +        EO22,EH2O2,ECO22,EO23,EH2O3,ECO23,YMOIS2,YMOIS3, 
     +        YASH2,YASH3,YC2,YC3,DENSI2,DENSI3,FCOAL2,FCOAL3, 
     +        MASH2,MASH3,NPART2,NPART3,MPART2,MPART3,S2,S3, 
     +        KS1,KS2,KS3,TMODO21,TMODO22,TMODO23,TMODH2O1,TMODH2O2, 
     +        TMODH2O3,TMODCO21,TMODCO22,TMODCO23,ETA1,ETA2,ETA3, 
     +        RCARO21,RCARO22,RCARO23,RCARH2O1,RCARH2O2,RCARH2O3, 
     +        RCARCO21,RCARCO22,RCARCO23,RCARH21,RCARH22,RCARH23, 
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     +        RSULH21,RSULH22,RSULH23,TMODS1,TMODS2,TMODS3,MFC1,MFC2, 
     +        MFC3,TMODH21,TMODH22,TMODH23,YASH,YMOIS,DENSI,MFC11, 
     +        MFC21,MFC31,FC1,FC2,FC3,MFC12,MFC22,MFC32,FCISOL1,FCISOL2, 
     +        FCISOL3,MCISOL1,MCISOL2,MCISOL3,MFCHAR1,MFCHAR2,MFCHAR3, 
     +        DMCHAR1,DMCHAR2,DMCHAR3,FSISOL1,FSISOL2,FSISOL3,NCISOL, 
     +        MCISOL,NSISOL,MSISOL,FCISOL,FSISOL,YS1,YS2,YS3,XS, 
     +        CISISTART1,CISISTART2,CISISTART3,FCISITOT,FCISITOT1, 
     +        FCISITOT2,FCISITOT3,A,AA,AAA,VPARTF1,VPARTF2,VPARTF3, 
     +        XCHAR,XCHAR1,XCHAR2,XCHAR3,IMFCHAR1,IMFCHAR2,IMFCHAR3, 
     +        B1,B2,B3,NCARGAS1,NCARSGAS1,XCHARI,NCISOL1,NCISOL2, 
     +        NCISOL3,NSISOL1,NSISOL2,NSISOL3,FCISOL11,FCISOL21, 
     +        FCISOL31,FSISOL11,FSISOL21,FSISOL31,XC1,XC2,XC3,XS1,XS2, 
     +        XS3,AC1,AC2,AC3,AS1,AS2,AS3,KS1R,KS2R,KS3R,AH2O1R,ACO21R, 
     +        AH2O2R,ACO22R,AH2O3R,ACO23R,EH2O1R,ECO21R,EH2O2R,ECO22R, 
     +        EH2O3R,ECO23R,RCARH2O1R,RCARCO21R,RCARH2O2R,RCARCO22R, 
     +        RCARH2O3R,RCARCO23R,TMODH2O1R,TMODH2O2R,TMODH2O3R, 
     +        TMODCO21R,TMODCO22R,TMODCO23R,ETA1R,ETA2R,ETA3R,CARDENS, 
     +        KPH2O,KPCO2,KPSHIFT,KINETIC,CGE,HUTOT,MH2,MCO,MCH4,MH2S, 
     +        HUH2,HUCO,HUCH4,HUH2S,MGAS,SYNY,H2CO,DELO21,DELO22,DELO23, 
     +        PO21,PO22,PO23,DPO21,DPO22,DPO23,DELCO21,DELCO22,DELCO23, 
     +        PCO21,PCO22,PCO23,DPCO21,DPCO22,DPCO23,DELH2O1,DELH2O2, 
     +        DELH2O3,PH2O1,PH2O2,PH2O3,DPH2O1,DPH2O2,DPH2O3,DELH21, 
     +        DELH22,DELH23,PH21,PH22,PH23,DPH21,DPH22,DPH23,COUNTO2, 
     +        COUNTH2O,COUNTCO2,COUNTH2,COUNTS,COUNT,FAK,LREACT,TM1,TG1, 
     +        TS1,CORECY,H2RECY,CO2RECY,H2ORECY,FAKB,CH4EXTRA,CH4RECY, 
     +        FLAG,CHARRECY,CIN,COUT,MH2RECY,MCORECY,H2SRECY, 
     +        MCH4RECY,MH2SRECY 
 
C     BEGIN EXECUTABLE CODE 
C  -------------------------------------------------------------------------------- 
C     INPUT PARAMETERS FOR THIS SUBROUTINE, WHICH ARE TRANSFERED WITH THE HELP 
C     OF CALCULATOR "GASIFICAL". THIS LEGEND IS INHERITED FROM THE FIRST CODE 
C     MODIFICATION, WHERE ONLY ONE INPUT COAL WAS USED. NOW THE VARIABLE SUFFIXES 
C     1, 2 AND 3 REPRESENT THE SPECIFIC SOLID INPUT FUEL, RESPECTIVELY. 
C      
C     COAL STREAMS COAL1, COAL2 AND COAL3: 
C     (1),(33),(34) FLOW RATE (FCOAL, KG/S) 
C     (2)           PARTICLE DIAMETER (DP, CM) 
C     (3),(31),(32) DENSITY (DENSI, KG/M**3) 
C     (4),(42),(43) MOISTURE MASS FRACTION (YMOIS, UNITLESS) 
C     (5),(46),(47) CARBON MASS FRACTION (YC, UNITLESS) 
C     (72)-(74)     SULPHUR MASS FRACTION (YS, UNITLESS) 
C     (6),(44),(45) ASH MASS FRACTION (YASH, UNITLESS) 
C 
C     CHAR STREAMS ASHELEM1, ASHELEM2 AND ASHELEM3: 
C     (66)-(68)     FLOW RATE OF SOLID CARBON IN SUBSTREAM C(I)-SOLID (FCISOL, KG/S) 
C     (69)-(71)     FLOW RATE OF SOLID SULPHUR IN SUBSTREAM C(I)-SOLID (FSISOL, KG/S) 
C 
C     OXYGEN AND STEAM STREAMS: 
C     (7) FLOW RATE OF O2 (FO2, KG/S) 
C     (8) FLOW RATE OF STEAM (FO2AIR,KG/S) 
C 
C     (9) COAL CONVERSION XCOAL ONCE COAL PYROLYSIS IS FINISHED (XCOAL,UNITLESS) 
C         XCOALF IS CALCULATED ACCORDING TO THE RESULTS OF THE "PYROLYS" BLOCK 
C         XCOALF = MASS OF ALL VOLATILES DIVIDED BY MASS OF ORIGINAL COAL DAF 
 
C     (10) VOID FRACTION OCCUPIED BY GAS PHASE IN GASIFIER (VBED, UNITLESS) 
 
C     (11) FLOW RATE OF ARGON FEED STREAM (FAR, KG/S) 
 
C     (12) FLOW RATE OF PREHEATED DILUTION AND AIR NITROGEN FEED STREAM (FN2, KG/S) 
 
C     (13) FLOW RATE OF TRANSPORT NITROGEN FEED STREAM IN STREAM AIR (FN2AIR, KG/S) 
 
C     (14),(48),(57) REACTION ORDER M OF HETEROGENEOUS REACTION C +  O2 
C                    (ORDO2,  UNITLESS) 
C     (15),(49),(58) REACTION ORDER M OF HETEROGENEOUS REACTION C + H2O 
C                    (ORDH2O, UNITLESS) 
C     (16),(50),(59) REACTION ORDER M OF HETEROGENEOUS REACTION C + CO2 
C                    (ORDCO2, UNITLESS) 
 
C     (17),(51),(60) PRE-EXPONENTIAL FACTOR A OF HETEROGENEOUS REACTION C +  O2 
C                    (AO2, G/(CM^2*S*ATM)) 
C     (18),(52),(61) PRE-EXPONENTIAL FACTOR A OF HETEROGENEOUS REACTION C + H2O 
C                    (AH2O, G/(CM^2*S*ATM)) 
C     (19),(53),(62) PRE-EXPONENTIAL FACTOR A OF HETEROGENEOUS REACTION C + CO2 
C                    (ACO2, G/(CM^2*S*ATM)) 
 
C     (20),(55),(63) ACTIVATION ENERGY E OF HETEROGENEOUS REACTION C +  O2 
C                    (EO2, J/MOL) 
C     (21),(56),(64) ACTIVATION ENERGY E OF HETEROGENEOUS REACTION C + H2O 
C                    (EH2O, J/MOL) 
C     (22),(57),(65) ACTIVATION ENERGY E OF HETEROGENEOUS REACTION C + CO2 
C                    (ECO2, J/MOL) 
 
C     (23),(40),(41) PARAMTER PSI IN RANDOM PORE MODEL (PSI, UNITLESS) 
 
C     (24),(35),(36) INITIAL CHAR SURFACE AREA AT BEGINNING OF HETEROGENEOUS REACTIONS  
C                    (S0, CM^2/G) 
 
C     (25) INITIAL MICRO-PORE DIAMETER (M) 
C     (26) INITIAL MESO-PORE DIAMETER (M) 
C     (27) INITIAL MACRO-PORE DIAMETER (M) 
 
C     (28),(75),(76) INITIAL MICRO-POROSITY (UNITLESS) 
C     (29),(77),(78) INITIAL MESO-POROSITY (UNITLESS) 
C     (30),(79),(80) INITIAL MACRO-POROSITY (UNITLESS) 
C     (87),(88),(89) PARTICLE VOLUME FRACTION IN GASIFIER (UNITLESS) 




C     (90)-(102) VOID 
 
C     (103) CHAR DENSITY CALCULATED FROM IGT CORRELATION (KG/M³) 
C     (104) POSITION IN GASIFIER WHERE XC=99.9% (M) 
 
C     (105) VOID 
 
C     (106) MAXIMUM GASIFIER TEMPERATURE STAGE 2 (K) 
C     (107) LHV OF FUEL MIXTURE (KJ/KG) 
C     (108) REACTOR LENGTH (M) 
C     -------------------------------------------------------------------------------- 
 
      FCOAL1    = REALR(1) 
      FCOAL2    = REALR(33) 
      FCOAL3    = REALR(34) 
      DP        = REALR(2) 
      DENSI1    = REALR(3) 
      DENSI2    = REALR(31) 
      DENSI3    = REALR(32) 
      YMOIS1    = REALR(4) 
      YMOIS2    = REALR(42) 
      YMOIS3    = REALR(43) 
      YC1       = REALR(5) 
      YC2       = REALR(46) 
      YC3       = REALR(47) 
      YS1       = REALR(72) 
      YS2       = REALR(73) 
      YS3       = REALR(74) 
      FCISOL1   = REALR(66) 
      FCISOL2   = REALR(67) 
      FCISOL3   = REALR(68) 
      FSISOL1   = REALR(69) 
      FSISOL2   = REALR(70) 
      FSISOL3   = REALR(71) 
      YASH1     = REALR(6) 
      YASH2     = REALR(44) 
      YASH3     = REALR(45) 
      FO2AIR    = REALR(7) 
      FSTEAM    = REALR(8) 
      XCOALF    = REALR(9) 
      VBED      = REALR(10) 
      FAR       = REALR(11) 
      FN2       = REALR(12) 
      FN2AIR    = REALR(13) 
      ORDO21    = REALR(14) 
      ORDH2O1   = REALR(15) 
      ORDCO21   = REALR(16) 
      AO21      = REALR(17) 
      AH2O1     = REALR(18) 
      ACO21     = REALR(19) 
      EO21      = REALR(20) 
      EH2O1     = REALR(21) 
      ECO21     = REALR(22) 
      ORDO22    = REALR(48) 
      ORDH2O2   = REALR(49) 
      ORDCO22   = REALR(50) 
      AO22      = REALR(51) 
      AH2O2     = REALR(52) 
      ACO22     = REALR(53) 
      EO22      = REALR(54) 
      EH2O2     = REALR(55) 
      ECO22     = REALR(56) 
      ORDO23    = REALR(57) 
      ORDH2O3   = REALR(58) 
      ORDCO23   = REALR(59) 
      AO23      = REALR(60) 
      AH2O3     = REALR(61) 
      ACO23     = REALR(62) 
      EO23      = REALR(63) 
      EH2O3     = REALR(64) 
      ECO23     = REALR(65) 
      PSI1      = REALR(23) 
      PSI2      = REALR(40) 
      PSI3      = REALR(41) 
      S01       = REALR(24) 
      S02       = REALR(35) 
      S03       = REALR(36) 
      DPOREI    = REALR(25) 
      DPOREE    = REALR(26) 
      DPOREA    = REALR(27) 
      POREI1    = REALR(28) 
      POREI2    = REALR(75) 
      POREI3    = REALR(76) 
      POREE1    = REALR(29) 
      POREE2    = REALR(77) 
      POREE3    = REALR(78) 
      POREA1    = REALR(30) 
      POREA2    = REALR(79) 
      POREA3    = REALR(80) 
      VPARTF1   = REALR(87) 
      VPARTF2   = REALR(88) 
      VPARTF3   = REALR(89) 
C     REALR(90) = TSOLID STAGE1 (ONLY OUTPUT VARIABLE) 
      AH2O1R    = REALR(91) 
      ACO21R    = REALR(92) 
      AH2O2R    = REALR(93) 
      ACO22R    = REALR(94) 
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      AH2O3R    = REALR(95) 
      ACO23R    = REALR(96) 
      EH2O1R    = REALR(97) 
      ECO21R    = REALR(98) 
      EH2O2R    = REALR(99) 
      ECO22R    = REALR(100) 
      EH2O3R    = REALR(101) 
      ECO23R    = REALR(102) 
      CARDENS   = REALR(103) 
C     REALR(104)= XCURR(XC=99.9%) (ONLY OUTPUT VARIABLE) 
C     REALR(106)= TMAX STAGE2 (ONLY OUTPUT VARIABLE) 
      HUTOT     = REALR(107) 
      LREACT    = REALR(108) 
      CORECY    = REALR(109) 
      CH4RECY   = REALR(110) 
      CO2RECY   = REALR(111) 
      CH4EXTRA  = REALR(112) 
      FLAG      = REALR(113) 
      CHARRECY  = REALR(114) 
      H2RECY    = REALR(115) 
      H2SRECY   = REALR(116) 
   
C     DECLARE CONSTANT PARAMETERS 
 
C     UNIVERSAL GAS CONSTANT (KJ/(KMOL*K)) 
      RGAS=8.3145D0 
C     INFO: RGAS IN UNIT KJ/(KMOL*K) = RGAS/101.3 IN UNIT ATM*M^3/(KMOL*K) 
 
C     PI 
      PI=3.14159D0 
 
C     AMBIENT PRESSURE (BAR(A)) 
      PAMBI=1.01325D5 
 
C     MINIMUM COMPUTATIONAL DIFFERENCE TO ZERO 
      ABS=1.0D-10 
 
C     DECLARE DIFFUSION VOLUMINA (M^3/KMOL) [SCHETTLER,GIDDINGS,FULLER] 
      DVH2=7.07D0 
      DVH2O=12.7D0 
      DVCO=18.9D0 
      DVCO2=26.9D0 
      DVN2=17.9D0 
      DVCH4=24.42 
      DVO2=16.6D0 
      DVH2S=20.96D0 
  
C     RETRIVE MOLECULAR WEIGHT OF EACH COMPONENT (KG/KMOL) 
      LMW=DMS_IFCMNC('MW') 
      DO I=1,NCOMP_NCC 
       LMWI=LMW+I 
       XMW(I)=B(LMWI) 
      END DO 
 
C     RETRIEVE TEMPERATURE(K), PRESSURE(ATM), DIAMETER OF GASIFIER (M) 
C     AND MOLE FLOWS OF COMPONENTS (KMOL/S) 
      TG=SOUT(IDXSUB(1)-1+NCOMP_NCC+2) 
      TS=SOUT(IDXSUB(2)-1+NCOMP_NCC+2) 
      TM=(TG+TS)/2.0D0 
      PT=RPROPS_UPRES/PAMBI 
      DREACT=RPLUGR_UDIAM 
      NO2=SOUT(IDXSUB(1)-1+1) 
      NCO=SOUT(IDXSUB(1)-1+2) 
      NH2=SOUT(IDXSUB(1)-1+3) 
      NCO2=SOUT(IDXSUB(1)-1+4) 
      NH2O=SOUT(IDXSUB(1)-1+5) 
      NH2S=SOUT(IDXSUB(1)-1+6) 
      NN2=SOUT(IDXSUB(1)-1+7) 
      NCH4=SOUT(IDXSUB(1)-1+8) 
      NC6H6=SOUT(IDXSUB(1)-1+9) 
      NAR=SOUT(IDXSUB(1)-1+10) 
      NC2H4=SOUT(IDXSUB(1)-1+11) 
      NC2H6=SOUT(IDXSUB(1)-1+12) 
      NC3H6=SOUT(IDXSUB(1)-1+13) 
      NCISOL=SOUT(IDXSUB(2)-1+14) 
      NSISOL=SOUT(IDXSUB(2)-1+15) 
      NCISOL1=SOUT(IDXSUB(2)-1+16) 
      NCISOL2=SOUT(IDXSUB(2)-1+17) 
      NCISOL3=SOUT(IDXSUB(2)-1+18) 
      NSISOL1=SOUT(IDXSUB(2)-1+19) 
      NSISOL2=SOUT(IDXSUB(2)-1+20) 
      NSISOL3=SOUT(IDXSUB(2)-1+21) 
      NTOTG=NO2+NCO+NH2+NCO2+NH2O+NH2S+NN2 
     +      +NCH4+NC6H6+NAR+NC2H4+NC2H6+NC3H6 
 
C     FLOW RATE C(I)-SOLID AND S(I)-SOLID (KG/S) 
      FCISOL11=NCISOL1*XMW(14) 
      FCISOL21=NCISOL2*XMW(14) 
      FCISOL31=NCISOL3*XMW(14) 
      FCISOL=FCISOL11+FCISOL21+FCISOL31 
 
      FSISOL11=NSISOL1*XMW(15) 
      FSISOL21=NSISOL2*XMW(15) 
      FSISOL31=NSISOL3*XMW(15) 
      FSISOL=FSISOL11+FSISOL21+FSISOL31 
 
      FCISITOT1=FCISOL11+FSISOL11 
      FCISITOT2=FCISOL21+FSISOL21 
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      FCISITOT3=FCISOL31+FSISOL31 
      FCISITOT=FCISOL+FSISOL 
 
C     INITIAL FLOW RATE C(I)-SOLID AND S(I)-SOLID (KG/S) 
      CISISTART1=FCISOL1+FSISOL1 
      CISISTART2=FCISOL2+FSISOL2 
      CISISTART3=FCISOL3+FSISOL3 
 
C     INITIAL MASS FRACTION CHAR1, CHAR2 AND CHAR3 
      IMFCHAR1=CISISTART1/(CISISTART1+CISISTART2+CISISTART3) 
      IMFCHAR2=CISISTART2/(CISISTART1+CISISTART2+CISISTART3) 
      IMFCHAR3=CISISTART3/(CISISTART1+CISISTART2+CISISTART3) 
 
C     PARTICLE VOLUME (M^3) 
      VPART=PI/6.0D0*DP**3.0D0*1.0D-6 
 
C     PARTICLE FLOW IN GASFIER (1/S) 
      NPART1=FCOAL1/(DENSI1*VPART) 
      NPART2=FCOAL2/(DENSI2*VPART) 
      NPART3=FCOAL3/(DENSI3*VPART) 
 
C     WRITE PARTICLE FLOW TO USER VARIABLE TAB IN 
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
      USERV(13)=NPART1 
      USERV(14)=NPART2 
      USERV(15)=NPART3 
 
C     GET CURRENT CALCULATION STEP OF ROUTINE (IN FIRST STEP < 9) 
      IF (XCURR.LT.1.0D-8)THEN 
        WORK(19)=0.0D0 
      ENDIF 
 
      IF(WORK(19).LT.9.0D0)THEN 
      WORK(19)=0.0D0 
      ENDIF 
 
      WORK(19)=WORK(19)+10.0D0 
 
 
C     NEW MASS FRACTION OF CHAR 1, 2 & 3 (KG/S) 
C     DISTINCTION OF POSSIBLE CASES 
 
      IF ((FCISITOT1/CISISTART1).LT.ABS)THEN 
        MFCHAR1=0.0D0 
        MFCHAR2=FCISITOT2/(FCISITOT2+FCISITOT3) 
        MFCHAR3=FCISITOT3/(FCISITOT2+FCISITOT3) 
        IF ((FCISITOT2/CISISTART2).LT.ABS)THEN 
          MFCHAR1=0.0D0 
          MFCHAR2=0.0D0 
          MFCHAR3=1.0D0 
          IF ((FCISITOT3/CISISTART3).LT.ABS)THEN 
            MFCHAR1=0.0D0 
            MFCHAR2=0.0D0 
            MFCHAR3=0.0D0 
          ENDIF 
        ELSEIF ((FCISITOT3/CISISTART3).LT.ABS)THEN 
          MFCHAR1=0.0D0 
          MFCHAR2=1.0D0 
          MFCHAR3=0.0D0 
        ENDIF 
      ELSEIF ((FCISITOT2/CISISTART2).LT.ABS)THEN 
        MFCHAR1=FCISITOT1/(FCISITOT1+FCISITOT3) 
        MFCHAR2=0.0D0 
        MFCHAR3=FCISITOT3/(FCISITOT1+FCISITOT3) 
        IF ((FCISITOT3/CISISTART3).LT.ABS)THEN 
          MFCHAR1=1.0D0 
          MFCHAR2=0.0D0 
          MFCHAR3=0.0D0 
        ENDIF 
      ELSEIF ((FCISITOT3/CISISTART3).LT.ABS)THEN 
        MFCHAR1=FCISITOT1/(FCISITOT1+FCISITOT2) 
        MFCHAR2=FCISITOT2/(FCISITOT1+FCISITOT2) 
        MFCHAR3=0.0D0 
      ELSE 
        MFCHAR1=FCISITOT1/(FCISITOT1+FCISITOT2+FCISITOT3) 
        MFCHAR2=FCISITOT2/(FCISITOT1+FCISITOT2+FCISITOT3) 
        MFCHAR3=FCISITOT3/(FCISITOT1+FCISITOT2+FCISITOT3) 
      ENDIF 
 
C     MASS FLOW OF CHAR 1, 2 & 3 (KG/S) 
      USERV(2)=FCISITOT1 
      USERV(3)=FCISITOT2 
      USERV(4)=FCISITOT3 
 
C     MASS FRACTION OF CHAR 1, 2 & 3 
      USERV(5)=MFCHAR1 
      USERV(6)=MFCHAR2 
      USERV(7)=MFCHAR3 
 
C     CALCULATE COMPONENT MOLE FRACTIONS 
      YO2=NO2/NTOTG 
      YCO=NCO/NTOTG 
      YH2=NH2/NTOTG 
      YCO2=NCO2/NTOTG 
      YH2O=NH2O/NTOTG 
      YH2S=NH2S/NTOTG 
      YN2=NN2/NTOTG 
      YCH4=NCH4/NTOTG 
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      YC6H6=NC6H6/NTOTG 
      YAR=NAR/NTOTG 
      YC2H4=NC2H4/NTOTG 
      YC2H6=NC2H6/NTOTG 
      YC3H6=NC3H6/NTOTG 
 
C     CALCULATE COMPONENT PARTIAL PRESSURES(ATM) 
      PO2=YO2*PT 
      PCO=YCO*PT 
      PH2=YH2*PT 
      PCO2=YCO2*PT 
      PH2O=YH2O*PT 
      PH2S=YH2S*PT 
      PN2=YN2*PT 
      PCH4=YCH4*PT 
      PC6H6=YC6H6*PT 
      PAR=YAR*PT 
      PC2H4=YC2H4*PT 
      PC2H6=YC2H6*PT 
      PC3H6=YC3H6*PT 
 
C     HU OF GASES (KJ/KG) 
      HUH2=119972.0D0 
      HUCO=10103.0D0 
      HUCH4=50013.0D0 
      HUH2S=15200.0D0 
 
C     MASS FLOW GASES (KG/S) 
      MH2=NH2*XMW(3) 
      MH2RECY=H2RECY*XMW(3) 
      MCO=NCO*XMW(2) 
      MCORECY=CORECY*XMW(2) 
      MCH4=NCH4*XMW(8) 
      MCH4RECY=CH4RECY*XMW(8) 
      MH2S=NH2S*XMW(6) 
      MH2SRECY=H2SRECY*XMW(6) 
 
      IF(NINT.LT.120)THEN 
C     STAGE 3 
 
C     COLD GAS EFFICIENCY CGE AT ANY TIME 
      CGE=(MH2*HUH2+MCO*HUCO+MCH4*HUCH4+MH2S*HUH2S)/ 
     +    (HUTOT*(FCOAL1+FCOAL2+FCOAL3))*100.0D0 
 
      USERV(22)=CGE 
 
C     SYNGAS YIELD AT ANY TIME (M³ H2+CO(STP)/KG(WAF)) 
      SYNY=(((MCO)/1.25)+((MH2)/0.09))/ 
     +     ((FCOAL1*(1-YMOIS1)*(1-YASH1))+ 
     +      (FCOAL2*(1-YMOIS2)*(1-YASH2))+ 
     +      (FCOAL3*(1-YMOIS3)*(1-YASH3))) 
 
      USERV(23)=SYNY 
 
      ELSE 
C     STAGE 1 & 2 
 
C     COLD GAS EFFICIENCY CGE AT ANY TIME 
      CGE=((MH2-MH2SRECY)*HUH2+(MCO-MCORECY)*HUCO 
     +     +(MCH4-MCH4RECY)*HUCH4+(MH2S-MH2SRECY)*HUH2S)/ 
     +    (HUTOT*(FCOAL1+FCOAL2+FCOAL3))*100.0D0 
 
      USERV(22)=CGE 
 
C     SYNGAS YIELD AT ANY TIME (M³ H2+CO(STP)/KG(WAF)) 
      SYNY=(((MCO-MCORECY)/1.25)+((MH2-MH2RECY)/0.09))/ 
     +     ((FCOAL1*(1-YMOIS1)*(1-YASH1))+ 
     +      (FCOAL2*(1-YMOIS2)*(1-YASH2))+ 
     +      (FCOAL3*(1-YMOIS3)*(1-YASH3))) 
 
      USERV(23)=SYNY 
 
      ENDIF 
 
C     H2/CO RATIO AT ANY TIME 
      H2CO=NH2/NCO 
 
      USERV(24)=H2CO 
 
C     CARBON CONVERSIONS XC AT ANY TIME 
      CIN=((FCOAL1*(1.0D0-YMOIS1)*YC1/XMW(14)) 
     +   + (FCOAL2*(1.0D0-YMOIS2)*YC2/XMW(14)) 
     +   + (FCOAL3*(1.0D0-YMOIS3)*YC3/XMW(14))) 
 
      COUT=NCISOL1+NCISOL2+NCISOL3 
 
      XC=(CIN-COUT)/CIN 
 
      IF(FCISOL11.LT.1.0D-10)THEN 
        XC1=0.999999D0 
      ELSE 
        XC1=(FCISOL1-FCISOL11)/FCISOL1 
      ENDIF 
 
      IF(FCISOL21.LT.1.0D-10)THEN 
        XC2=0.999999D0 
      ELSE 
        XC2=(FCISOL2-FCISOL21)/FCISOL2 
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      ENDIF 
 
      IF(FCISOL31.LT.1.0D-10)THEN 
        XC3=0.999999D0 
      ELSE 
        XC3=(FCISOL3-FCISOL31)/FCISOL3 
      ENDIF 
 
C     SULPHUR CONVERSION XS AT ANY TIME 
      XS=((FSISOL1+FSISOL2+FSISOL3)-FSISOL)/(FSISOL1+FSISOL2+FSISOL3) 
 
      IF(FSISOL11.LT.1.0D-10)THEN 
        XS1=0.999999D0 
      ELSE 
        XS1=(FSISOL1-FSISOL11)/FSISOL1 
      ENDIF 
 
      IF(FSISOL21.LT.1.0D-10)THEN 
        XS2=0.999999D0 
      ELSE 
        XS2=(FSISOL2-FSISOL21)/FSISOL2 
      ENDIF 
 
      IF(FSISOL31.LT.1.0D-10)THEN 
        XS3=0.999999D0 
      ELSE 
        XS3=(FSISOL3-FSISOL31)/FSISOL3 
      ENDIF 
 
C     CHAR CONVERSION XCHAR AT ANY TIME 
      XCHAR1=((FCISOL1+FSISOL1)-(FCISOL11+FSISOL11))/(FCISOL1+FSISOL1) 
      XCHAR1=MAX(XCHAR1,1.0D-15) 
      XCHAR1=MIN(XCHAR1,0.99999) 
      XCHAR2=((FCISOL2+FSISOL2)-(FCISOL21+FSISOL21))/(FCISOL2+FSISOL2) 
      XCHAR2=MAX(XCHAR2,1.0D-15) 
      XCHAR2=MIN(XCHAR2,0.99999) 
      XCHAR3=((FCISOL3+FSISOL3)-(FCISOL31+FSISOL31))/(FCISOL3+FSISOL3) 
      XCHAR3=MAX(XCHAR3,1.0D-15) 
      XCHAR3=MIN(XCHAR3,0.99999) 
 
      XCHAR=XCHAR1*IMFCHAR1+XCHAR2*IMFCHAR2+XCHAR3*IMFCHAR3 
 
C     WRITE CARBON CONVERSION AND CHAR CONVERSION  
C     TO USER VARIABLE TAB IN ASPEN BLOCK GASIFIER 
      USERV(1)  = XC*100.0D0 
      USERV(8)  = XCHAR1*100.0D0 
      USERV(9)  = XCHAR2*100.0D0 
      USERV(10) = XCHAR3*100.0D0 
      USERV(11) = XCHAR*100.0D0 
      USERV(12) = XS*100.0D0 
 
C     MASS OF SINGLE PARTICLE AT ANY POINT IN GASIFIER (KG) 
      MPART1=FCISITOT1/NPART1 
      MPART2=FCISITOT2/NPART2 
      MPART3=FCISITOT3/NPART3 
 
C     WRITE SINGLE PARTICLE MASS WITHOUT ASH TO USER VARIABLE TAB IN  
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
      USERV(16)=MPART1 
      USERV(17)=MPART2 
      USERV(18)=MPART3 
 
C     POSITION IN GASIFIER STAGE 2 WHERE XC reaches 99.89 % 
      IF(XC.GT.0.9989)THEN 
        IF(WORK(18).LT.1.0D0)THEN 
          REALR(104)=XCURR 
          WORK(18)=1.0D0 
        ENDIF 
      ENDIF 
 
C     MAXIMUM TEMPERATURE IN GASIFIER STAGE 2 (K) 
      IF(TG.GT.REALR(106))THEN 
        REALR(106)=TG 
      ENDIF 
C_____________________________________________________________________ 
C 
C     CALCULATION PARAMETERS FOR DIFFUSION EFFECTIVNESS FACTOR ETA 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     CALCULATION OF BINARY DIFFUSION COEFFICIENTS (M^2/S) 
C     [SHETTLER,GIDDINGS,FULLER] 
C     CO  CO2 
      DCOCO2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+(1.0D0/XMW(4)))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVCO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO  H2O 
      DCOH2O=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+(1.0D0/XMW(5)))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVH2O**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO  N2 
      DCON2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+(1.0D0/XMW(7)))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVN2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO  H2 
      DCOH2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+(1.0D0/XMW(3)))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVH2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO  CH4 
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      DCOCH4=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+1.0D0/XMW(8))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVCH4**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO  O2 
      DCOO2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+(1.0D0/XMW(1)))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO  H2S 
      DCOH2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(2))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVCO**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO2 H2O 
      DCO2H2O=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(4))+(1.0D0/XMW(5)))**0.5D0 
     +       /(DVCO2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2O**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO2 N2 
      DCO2N2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(4))+(1.0D0/XMW(7)))**0.5D0 
     +       /(DVCO2**(1.0D0/3.0D0)+DVN2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO2 H2 
      DCO2H2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(4))+(1.0D0/XMW(3)))**0.5D0 
     +       /(DVCO2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO2 CH4 
      DCO2CH4=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(4))+(1.0D0/XMW(8)))**0.5D0 
     +       /(DVCO2**(1.0D0/3.0D0)+DVCH4**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO2 O2 
      DCO2O2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(4))+(1.0D0/XMW(1)))**0.5D0 
     +       /(DVCO2**(1.0D0/3.0D0)+DVO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CO2 H2S 
      DCO2H2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(4))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVCO2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2O N2 
      DH2ON2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(5))+(1.0D0/XMW(7)))**0.5D0 
     +       /(DVH2O**(1.0D0/3.0D0)+DVN2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2O H2 
      DH2OH2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(5))+(1.0D0/XMW(3)))**0.5D0 
     +       /(DVH2O**(1.0D0/3.0D0)+DVH2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2O CH4 
      DH2OCH4=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(5))+(1.0D0/XMW(8)))**0.5D0 
     +       /(DVH2O**(1.0D0/3.0D0)+DVCH4**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2O O2 
      DH2OO2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(5))+(1.0D0/XMW(1)))**0.5D0 
     +       /(DVH2O**(1.0D0/3.0D0)+DVO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2O H2S 
      DH2OH2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(5))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVH2O**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     N2 H2 
      DN2H2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(7))+(1.0D0/XMW(3)))**0.5D0 
     +       /(DVN2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     N2 CH4 
      DN2CH4=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(7))+(1.0D0/XMW(8)))**0.5D0 
     +       /(DVN2**(1.0D0/3.0D0)+DVCH4**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     N2 O2 
      DN2O2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(7))+(1.0D0/XMW(1)))**0.5D0 
     +       /(DVN2**(1.0D0/3.0D0)+DVO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     N2 H2S 
      DN2H2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(7))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVN2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2 CH4 
      DH2CH4=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(3))+(1.0D0/XMW(8)))**0.5D0 
     +       /(DVH2**(1.0D0/3.0D0)+DVCH4**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2 O2 
      DH2O2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(3))+(1.0D0/XMW(1)))**0.5D0 
     +       /(DVH2**(1.0D0/3.0D0)+DVO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     H2 H2S 
      DH2H2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(3))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVH2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CH4 O2 
      DCH4O2=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(8))+(1.0D0/XMW(1)))**0.5D0 
     +       /(DVCH4**(1.0D0/3.0D0)+DVO2**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     CH4 H2S 
      DCH4H2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(8))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVCH4**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
C     O2 H2S 
      DO2H2S=1.013D-7*TG**1.75D0/(PT/1.013D0) 
     +       *((1.0D0/XMW(1))+(1.0D0/XMW(6)))**0.5D0 
     +       /(DVO2**(1.0D0/3.0D0)+DVH2S**(1.0D0/3.0D0))**2.0D0 
 
C     CALCULATION OF MEAN DIFFUSION COEFFICIENT 
C     OF COMPONENT I IN MIXTURE M (M^2/S) [FAIRBANKS,WILKE] 
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C     CO2 
      DMCO2=(1.0D0-YCO2) 
     +      /(YO2/DCO2O2+YCO/DCOCO2+YH2/DCO2H2+YH2O/DCO2H2O+YN2/DCO2N2 
     +      +YCH4/DCO2CH4+YH2S/DCO2H2S) 
C     H2O 
      DMH2O=(1.0D0-YH2O) 
     +      /(YO2/DH2OO2+YCO/DCOH2O+YH2/DH2OH2+YCO2/DCO2H2O+YN2/DH2ON2 
     +      +YCH4/DH2OCH4+YH2S/DH2OH2S) 
C     H2 
      DMH2=(1.0D0-YH2) 
     +     /(YO2/DH2O2+YCO/DCOH2+YCO2/DCO2H2+YH2O/DH2OH2+YN2/DN2H2 
     +     +YCH4/DN2CH4+YH2S/DH2H2S) 
C     O2 
      DMO2=(1.0D0-YO2) 
     +     /(YCO2/DCO2O2+YCO/DCOO2+YH2/DH2O2+YH2O/DH2OO2+YN2/DN2O2 




C     REACTIVE CHAR SURFACE CALCULATION 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     CHAR SURFACE AREA S AT ANY STAGE OF CHAR CONVERSION XCHAR 
 
C     (CM^2/G) [BHATIA,PERLMUTTER] 
      S1=S01*(1.0D0-XCHAR1)*SQRT(1.0D0-(PSI1*DLOG(1.0D0-XCHAR1))) 
      S2=S02*(1.0D0-XCHAR2)*SQRT(1.0D0-(PSI2*DLOG(1.0D0-XCHAR2))) 
      S3=S03*(1.0D0-XCHAR3)*SQRT(1.0D0-(PSI3*DLOG(1.0D0-XCHAR3))) 
 
C     S1 =(1.4040D3-(13.84D0*1.0D2*YC*(1-YASH)))*1.0D4 
      USERV(19)=S1 
      USERV(20)=S2 
      USERV(21)=S3 
C___________________________________________________________________ 
C 
C     CALCULATION OF EQUILIBRIUM CONSTANT KP 
C___________________________________________________________________ 
C 
C     C + H2O 
      KPH2O=EXP(-33.45778D0-4825.906/TM-5.671122*1.0D-3*TM 
     +      +0.8255488*1.0D-6*TM**2.0D0+14.515760*DLOG(TM)) 
 
C     C + CO2 
      KPCO2=EXP(3.2673D0-8820.69/TM-1.208714*1.0D-3*TM 
     +      +0.153734*1.0D-6*TM**2.0D0+2.295483*DLOG(TM)) 
 
C     CO + H2O 
      KPSHIFT=EXP(36.72508D0-3994.704/TM+4.46248*1.0D-3*TM 




C     DISTINCTION OF CASES - NTH-ORDER OR LANGMUIR-HINSHELWOOD TYPE 
C___________________________________________________________________ 
 
C     KINETIC=0 -> NTH-ORDER 
C     KINETIC=1 -> LANGMUIR-HINSHELWOOD 
 
      KINETIC=0 
 
      IF(KINETIC.EQ.0)THEN 
C___________________________________________________________________ 
C 
C     CALC. OF N-TH ORDER HETEROGENEOUS GASIFICATION REACTION RATES 
C___________________________________________________________________ 
 
C     C + O2 (KG CARBON/(M*S)) 
 
C     CALCULATION OF FORMATION DISTRIBUTION BETWEEN CO AND CO2 [TOGNOTTI] 
      Z=50.0D0*(PO2+1.0D-15)**(-0.21D0)*DEXP(-3.0D3/TM) 
 
      IF(DP.LT.0.005D0) THEN 
        PHI=(2.0D0*Z+2.0D0)/(Z+2.0D0) 
      ELSE IF (DP.GE.0.005D0.AND.DP.LE.0.1D0) THEN 
        PHI=((2.0D0*Z+2.0D0)-Z*(DP-0.005D0)/0.095D0)/(Z+2.0D0) 
      ELSE 
        PHI=1.0D0 
      ENDIF 
 
C     CALCULATION OF KINETIC LIMITATION (G/(CM^2*S*ATM^N)) 
      KS1=AO21*DEXP((-EO21/RGAS)/TM) 
      KS2=AO22*DEXP((-EO22/RGAS)/TM) 
      KS3=AO23*DEXP((-EO23/RGAS)/TM) 
       
      DELO21=0.0D0 
      DELO22=0.0D0 
      DELO23=0.0D0 
                                       
C     CALCULATION OF EFFECTIVE SPECIES PARTIAL PRESSURE (ATM) [HLA ET AL.] 
      DPO2=MAX(1.0D-15,PO2) 
 
   10 DELO21=DELO21/(1/(2*XMW(14)*DMO2/(RGAS/101.3*TG*DP* 
     +       PHI*(PI*DP**2)))) 
      DELO22=DELO22/(1/(2*XMW(14)*DMO2/(RGAS/101.3*TG*DP* 
     +       PHI*(PI*DP**2)))) 
      DELO23=DELO23/(1/(2*XMW(14)*DMO2/(RGAS/101.3*TG*DP* 
     +       PHI*(PI*DP**2)))) 
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      PO21=(PO2-DELO21) 
      DPO21=MAX(1.0D-15,PO21) 
      PO22=(PO2-DELO22) 
      DPO22=MAX(1.0D-15,PO22) 
      PO23=(PO2-DELO23) 
      DPO23=MAX(1.0D-15,PO23) 
 
C     CALCULATION OF KNUDSEN DIFFUSION DK (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DKI=(1.0D0/3.0D0)*DPOREI*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(1)*1.0D-3)) 
      DKE=(1.0D0/3.0D0)*DPOREE*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(1)*1.0D-3)) 
      DKA=(1.0D0/3.0D0)*DPOREA*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(1)*1.0D-3)) 
 
C     CALCULATION OF SPECIFIC PORE DIFFUSIVITY (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEI1=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI1**2.0D0/(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0 
      DEE1=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA1=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI2=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI2**2.0D0/(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0 
      DEE2=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA2=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI3=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI3**2.0D0/(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0 
      DEE3=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA3=1.0D0/((1.0D0/DMO2)+(1.0D0/DKA)) 
 
C     CALCULATION OF EFFECTIVE PORE DIFFUSIVITY DEFF (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEFF1=(POREA1**2.0D0*DEA1)+(POREE1**2.0D0*DEE1) 
     +     +(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0*DEI1 
     +     +2.0D0*POREA1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREE1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREA1*POREE1*(2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEE1))) 
      DEFF1=MAX(1.0D-15,DEFF1) 
 
      DEFF2=(POREA2**2.0D0*DEA2)+(POREE2**2.0D0*DEE2) 
     +     +(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0*DEI2 
     +     +2.0D0*POREA2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREE2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREA2*POREE2*(2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEE2))) 
      DEFF2=MAX(1.0D-15,DEFF2) 
 
      DEFF3=(POREA3**2.0D0*DEA3)+(POREE3**2.0D0*DEE3) 
     +     +(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0*DEI3 
     +     +2.0D0*POREA3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREE3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREA3*POREE3*(2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEE3))) 
      DEFF3=MAX(1.0D-15,DEFF3) 
       
C     CALCULATION OF THIELE MODULUS TMOD (-) [BEATH] 
      TMODO21=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS1*1.0D1)*(ORDO21+1.0D0)*PHI 
     +        *(S1/1.0D1)*(DPO21)**(ORDO21-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +        *MPART1/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF1))**0.5D0 
      TMODO21=MAX(1.0D-15,TMODO21) 
 
      TMODO22=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS2*1.0D1)*(ORDO22+1.0D0)*PHI 
     +        *(S2/1.0D1)*(DPO22)**(ORDO22-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +        *MPART2/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF2))**0.5D0 
      TMODO22=MAX(1.0D-15,TMODO22) 
 
      TMODO23=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS3*1.0D1)*(ORDO23+1.0D0)*PHI 
     +        *(S3/1.0D1)*(DPO23)**(ORDO23-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +        *MPART3/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF3))**0.5D0 
      TMODO23=MAX(1.0D-15,TMODO23) 
 
 
C     CALCULATION OF DIFFUSION EFFECTIVNESS FACTOR ETA (-) [LAURENDEAU] 
      ETA1=3.0D0/TMODO21*(1.0D0/TANH(TMODO21)-1.0D0/TMODO21) 
      ETA2=3.0D0/TMODO22*(1.0D0/TANH(TMODO22)-1.0D0/TMODO22) 
      ETA3=3.0D0/TMODO23*(1.0D0/TANH(TMODO23)-1.0D0/TMODO23) 
       
C     CALCULATION OF REACTION RATE C + O2 (KG/(M*S)) 
      RCARO21=(S1/1.0D1*ETA1+PI*DP**2*NPART1)*DPO21**ORDO21*KS1 
     +        *MPART1/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF1 
 
      RCARO22=(S2/1.0D1*ETA2+PI*DP**2*NPART2)*DPO22**ORDO22*KS2 
     +        *MPART2/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF2 
 
      RCARO23=(S3/1.0D1*ETA3+PI*DP**2*NPART3)*DPO23**ORDO23*KS3 
     +        *MPART3/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF3 
       
C     ITERATE PARTIAL PRESSURE AT PARTICLE SURFACE 
      COUNTO2=COUNTO2+1.0D0 
 
      IF (COUNTO2.GT.COUNT)THEN 
        GOTO 11 
      ELSE 
        DELO21=RCARO21 
        DELO22=RCARO22 
        DELO23=RCARO23 
      ENDIF 
184 Anhang 11   Fortran77 Prozedur für RPlug 
 
 
      GOTO 10 
 
C     WRITE REACTION RATE C + O2 TO USER VARIABLE TAB IN 
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
   11 USERV(25)=RCARO21 
      USERV(26)=RCARO22 
      USERV(27)=RCARO23 
 
      USERV(62)=ETA1 
      USERV(63)=ETA2 
      USERV(64)=ETA3 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     C + H2O (KG CARBON/(M*S)) 
 
C     CALCULATION OF KINETIC LIMITATION (G/(CM^2*S*ATM^N)) 
      KS1=AH2O1*DEXP((-EH2O1/RGAS)/TM) 
      KS2=AH2O2*DEXP((-EH2O2/RGAS)/TM) 
      KS3=AH2O3*DEXP((-EH2O3/RGAS)/TM) 
 
      DELH2O1=0.0D0 
      DELH2O2=0.0D0 
      DELH2O3=0.0D0 
               
C     CALCULATION OF EFFECTIVE SPECIES PARTIAL PRESSURE (ATM) 
      KPH2O=DEXP(17.644-30260/1.8D0/TM) 
      DPH2O=MAX(1.0D-15,(PH2O-PH2*PCO/KPH2O))  
 
   12 DELH2O1=DELH2O1/(1/(2*XMW(14)*DMH2O/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*(PI*DP**2)))) 
      DELH2O2=DELH2O2/(1/(2*XMW(14)*DMH2O/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*(PI*DP**2)))) 
      DELH2O3=DELH2O3/(1/(2*XMW(14)*DMH2O/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*(PI*DP**2)))) 
 
      PH2O1=((PH2O-PH2*PCO/KPH2O)-DELH2O1) 
      DPH2O1=MAX(1.0D-15,PH2O1) 
      PH2O2=((PH2O-PH2*PCO/KPH2O)-DELH2O2) 
      DPH2O2=MAX(1.0D-15,PH2O2) 
      PH2O3=((PH2O-PH2*PCO/KPH2O)-DELH2O3) 
      DPH2O3=MAX(1.0D-15,PH2O3) 
 
C     CALCULATION OF KNUDSEN DIFFUSION DK (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DKI=(1.0D0/3.0D0)*DPOREI*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(5)*1.0D-3)) 
      DKE=(1.0D0/3.0D0)*DPOREE*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(5)*1.0D-3)) 
      DKA=(1.0D0/3.0D0)*DPOREA*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(5)*1.0D-3)) 
 
C     CALCULATION OF SPECIFIC PORE DIFFUSIVITY (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEI1=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI1**2.0D0/(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0 
      DEE1=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA1=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI2=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI2**2.0D0/(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0 
      DEE2=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA2=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI3=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI3**2.0D0/(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0 
      DEE3=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA3=1.0D0/((1.0D0/DMH2O)+(1.0D0/DKA)) 
 
C     CALCULATION OF EFFECTIVE PORE DIFFUSIVITY DEFF (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEFF1=(POREA1**2.0D0*DEA1)+(POREE1**2.0D0*DEE1) 
     +     +(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0*DEI1 
     +     +2.0D0*POREA1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREE1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREA1*POREE1*(2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEE1))) 
      DEFF1=MAX(1.0D-15,DEFF1) 
 
      DEFF2=(POREA2**2.0D0*DEA2)+(POREE2**2.0D0*DEE2) 
     +     +(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0*DEI2 
     +     +2.0D0*POREA2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREE2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREA2*POREE2*(2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEE2))) 
      DEFF2=MAX(1.0D-15,DEFF2) 
 
      DEFF3=(POREA3**2.0D0*DEA3)+(POREE3**2.0D0*DEE3) 
     +     +(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0*DEI3 
     +     +2.0D0*POREA3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREE3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREA3*POREE3*(2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEE3))) 
      DEFF3=MAX(1.0D-15,DEFF3) 
 
C     CALCULATION OF THIELE MODULUS TMOD (-) [BEATH] 
      TMODH2O1=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS1*1.0D1)*(ORDH2O1+1.0D0)*(S1/1.0D1) 
     +         *(DPH2O1)**(ORDH2O1-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +         *MPART1/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF1))**0.5D0 
      TMODH2O1=MAX(1.0D-15,TMODH2O1) 
 
      TMODH2O2=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS2*1.0D1)*(ORDH2O2+1.0D0)*(S2/1.0D1) 
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     +         *(DPH2O2)**(ORDH2O2-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +         *MPART2/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF2))**0.5D0 
      TMODH2O2=MAX(1.0D-15,TMODH2O2) 
 
      TMODH2O3=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS3*1.0D1)*(ORDH2O3+1.0D0)*(S3/1.0D1) 
     +         *(DPH2O3)**(ORDH2O3-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +         *MPART3/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF3))**0.5D0 
      TMODH2O3=MAX(1.0D-15,TMODH2O3) 
                          
C     CALCULATION OF DIFFUSION EFFECTIVNESS FACTOR ETA (-) [LAURENDEAU] 
      ETA1=3.0D0/TMODH2O1*(1.0D0/TANH(TMODH2O1)-1.0D0/TMODH2O1) 
      ETA2=3.0D0/TMODH2O2*(1.0D0/TANH(TMODH2O2)-1.0D0/TMODH2O2) 
      ETA3=3.0D0/TMODH2O3*(1.0D0/TANH(TMODH2O3)-1.0D0/TMODH2O3) 
 
C     BACKWARD REACTIONS 
      RCARH2O1R=-0.0D0 
      RCARH2O2R=-0.0D0 
      RCARH2O3R=-0.0D0 
 
C     CALCULATION OF REACTION RATE C + H2O (KG/(M*S)) 
      RCARH2O1=(S1/1.0D1*ETA1+PI*DP**2*NPART1)*DPH2O1**ORDH2O1*KS1 
     +         *MPART1/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF1 
 
      RCARH2O2=(S2/1.0D1*ETA2+PI*DP**2*NPART2)*DPH2O2**ORDH2O2*KS2 
     +         *MPART2/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF2 
 
      RCARH2O3=(S3/1.0D1*ETA3+PI*DP**2*NPART3)*DPH2O3**ORDH2O3*KS3 
     +         *MPART3/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF3 
 
C     ITERATE PARTIAL PRESSURE AT PARTICLE SURFACE 
      COUNTH2O=COUNTH2O+1.0D0 
 
      IF(COUNTH2O.GT.COUNT)THEN 
        GOTO 13 
      ELSE 
        DELH2O1=RCARH2O1 
        DELH2O2=RCARH2O2 
        DELH2O3=RCARH2O3 
      ENDIF 
      GOTO 12 
 
C     WRITE REACTION RATE C + H2O TO USER VARIABLE TAB IN  
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
   13 USERV(28)=RCARH2O1 
      USERV(29)=RCARH2O2 
      USERV(30)=RCARH2O3 
 
      USERV(65)=ETA1 
      USERV(66)=ETA2 
      USERV(67)=ETA3 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     C + CO2 (KG CARBON/(M*S)) 
 
C     CALCULATION OF KINETIC LIMITATION (G/(CM^2*S*ATM^N)) 
      KS1=ACO21*DEXP((-ECO21/RGAS)/TM) 
      KS2=ACO22*DEXP((-ECO22/RGAS)/TM) 
      KS3=ACO23*DEXP((-ECO23/RGAS)/TM) 
 
      DELCO21=0.0D0 
      DELCO22=0.0D0 
      DELCO23=0.0D0 
                
C     CALCULATION OF EFFECTIVE SPECIES PARTIAL PRESSURE (ATM) 
      KPCO2=DEXP(16.055-15147/TM) 
      DPCO2=MAX(1.0D-15,(PCO2-(PCO**2.0D0/KPCO2))) 
 
   14 DELCO21=DELCO21/(1/(2*XMW(14)*DMCO2/((RGAS/101.3)*TG*DP* 
     +        (PI*DP**2)))) 
      DELCO22=DELCO22/(1/(2*XMW(14)*DMCO2/((RGAS/101.3)*TG*DP* 
     +        (PI*DP**2)))) 
      DELCO23=DELCO23/(1/(2*XMW(14)*DMCO2/((RGAS/101.3)*TG*DP* 
     +        (PI*DP**2)))) 
 
      PCO21=(PCO2-(PCO**2.0D0/KPCO2)-DELCO21) 
      DPCO21=MAX(1.0D-15,PCO21) 
      PCO22=(PCO2-(PCO**2.0D0/KPCO2)-DELCO22) 
      DPCO22=MAX(1.0D-15,PCO22) 
      PCO23=(PCO2-(PCO**2.0D0/KPCO2)-DELCO23) 
      DPCO23=MAX(1.0D-15,PCO23) 
 
C     CALCULATION OF KNUDSEN DIFFUSION DK (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DKI=(1.0D0/3.0D0)*DPOREI*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(4)*1.0D-3)) 
      DKE=(1.0D0/3.0D0)*DPOREE*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(4)*1.0D-3)) 
      DKA=(1.0D0/3.0D0)*DPOREA*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(4)*1.0D-3)) 
 
C     CALCULATION OF SPECIFIC PORE DIFFUSIVITY (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEI1=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI1**2.0D0/(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0 
      DEE1=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA1=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI2=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI2**2.0D0/(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0 
      DEE2=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA2=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI3=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKI)) 
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     +    *POREI3**2.0D0/(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0 
      DEE3=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA3=1.0D0/((1.0D0/DMCO2)+(1.0D0/DKA)) 
 
C     CALCULATION OF EFFECTIVE PORE DIFFUSIVITY DEFF (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEFF1=(POREA1**2.0D0*DEA1)+(POREE1**2.0D0*DEE1) 
     +     +(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0*DEI1 
     +     +2.0D0*POREA1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREE1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREA1*POREE1*(2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEE1))) 
      DEFF1=MAX(1.0D-15,DEFF1) 
 
      DEFF2=(POREA2**2.0D0*DEA2)+(POREE2**2.0D0*DEE2) 
     +     +(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0*DEI2 
     +     +2.0D0*POREA2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREE2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREA2*POREE2*(2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEE2))) 
      DEFF2=MAX(1.0D-15,DEFF2) 
 
      DEFF3=(POREA3**2.0D0*DEA3)+(POREE3**2.0D0*DEE3) 
     +     +(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0*DEI3 
     +     +2.0D0*POREA3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREE3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREA3*POREE3*(2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEE3))) 
      DEFF3=MAX(1.0D-15,DEFF3) 
 
C     CALCULATION OF THIELE MODULUS TMOD (-) [BEATH] 
      TMODCO21=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS1*1.0D1)*(ORDCO21+1.0D0)*(S1/1.0D1) 
     +         *(DPCO21)**(ORDCO21-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +         *MPART1/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF1))**0.5D0 
      TMODCO21=MAX(1.0D-15,TMODCO21) 
 
      TMODCO22=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS2*1.0D1)*(ORDCO22+1.0D0)*(S2/1.0D1) 
     +         *(DPCO22)**(ORDCO22-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +         *MPART2/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF2))**0.5D0 
      TMODCO22=MAX(1.0D-15,TMODCO22) 
 
      TMODCO23=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS3*1.0D1)*(ORDCO23+1.0D0)*(S3/1.0D1) 
     +         *(DPCO23)**(ORDCO23-1)*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +         *MPART3/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF3))**0.5D0 
      TMODCO23=MAX(1.0D-15,TMODCO23) 
 
C     CALCULATION OF DIFFUSION EFFECTIVNESS FACTOR ETA (-) [LAURENDEAU] 
      ETA1=3.0D0/TMODCO21*(1.0D0/TANH(TMODCO21)-1.0D0/TMODCO21) 
      ETA2=3.0D0/TMODCO22*(1.0D0/TANH(TMODCO22)-1.0D0/TMODCO22) 
      ETA3=3.0D0/TMODCO23*(1.0D0/TANH(TMODCO23)-1.0D0/TMODCO23) 
 
C     BACKWARD REACTIONS 
      RCARCO21R=-0.0D0 
      RCARCO22R=-0.0D0 
      RCARCO23R=-0.0D0 
 
C     CALCULATION OF REACTION RATE C + CO2 (KG/(M*S)) 
      RCARCO21=(S1/1.0D1*ETA1+PI*DP**2*NPART1)*DPCO21**ORDCO21*KS1 
     +         *MPART1/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF1 
 
      RCARCO22=(S2/1.0D1*ETA2+PI*DP**2*NPART2)*DPCO22**ORDCO22*KS2 
     +         *MPART2/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF2 
 
      RCARCO23=(S3/1.0D1*ETA3+PI*DP**2*NPART3)*DPCO23**ORDCO23*KS3 
     +         *MPART3/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF3 
 
C     ITERATE PARTIAL PRESSURE AT PARTICLE SURFACE 
      COUNTCO2=COUNTCO2+1.0D0 
 
      IF(COUNTCO2.GT.COUNT)THEN 
        GOTO 15 
      ELSE 
        DELCO21=RCARCO21 
        DELCO22=RCARCO22 
        DELCO23=RCARCO23 
      ENDIF 
      GOTO 14 
 
C     WRITE REACTION RATE C + CO2 TO USER VARIABLE TAB IN 
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
   15 USERV(31)=RCARCO21 
      USERV(32)=RCARCO22 
      USERV(33)=RCARCO23 
 
      USERV(68)=ETA1 
      USERV(69)=ETA2 
      USERV(70)=ETA3 
C_____________________________________________________________________ 
  
C     C + 2 H2 (KG CARBON/(M*S)) 
 
C     CALCULATION OF KINETIC LIMITATION (G/(CM^2*S*ATM)) 
      KS=0.12D0*DEXP(-17921.0D0/TM) 
 
      DELH21=0.0D0 
      DELH22=0.0D0 
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      DELH23=0.0D0 
                
C     CALCULATION OF EFFECTIVE SPECIES PARTIAL PRESSURE (ATM) 
      KEQ=0.0175D0/34713.0D0*DEXP(18400.0D0/(1.8D0*TM)) 
      DPH2=MAX(1.0D-15,(PH2-(PCH4/KEQ))) 
 
   16 DELH21=DELH21/(1/(2*XMW(14)*DMH2/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*(PI*DP**2)))) 
      DELH22=DELH22/(1/(2*XMW(14)*DMH2/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*(PI*DP**2)))) 
      DELH23=DELH23/(1/(2*XMW(14)*DMH2/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*(PI*DP**2)))) 
 
      PH21=((PH2-(PCH4/KEQ)**0.5D0)-DELH21) 
      DPH21=MAX(1.0D-15,PH21) 
      PH22=((PH2-(PCH4/KEQ)**0.5D0)-DELH22) 
      DPH22=MAX(1.0D-15,PH22) 
      PH23=((PH2-(PCH4/KEQ)**0.5D0)-DELH23) 
      DPH23=MAX(1.0D-15,PH23) 
 
C     CALCULATION OK KNUDSEN DIFFUSION DK (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DKI=(1.0D0/3.0D0)*DPOREI*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(3)*1.0D-3)) 
      DKE=(1.0D0/3.0D0)*DPOREE*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(3)*1.0D-3)) 
      DKA=(1.0D0/3.0D0)*DPOREA*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(3)*1.0D-3)) 
 
C     CALCULATION OF SPECIFIC PORE DIFFUSIVITY (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEI1=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI1**2.0D0/(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0 
      DEE1=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA1=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI2=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI2**2.0D0/(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0 
      DEE2=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA2=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI3=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI3**2.0D0/(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0 
      DEE3=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA3=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKA)) 
 
C     CALCULATION OF EFFECTIVE PORE DIFFUSIVITY DEFF (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEFF1=(POREA1**2.0D0*DEA1)+(POREE1**2.0D0*DEE1) 
     +     +(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0*DEI1 
     +     +2.0D0*POREA1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREE1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREA1*POREE1*(2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEE1))) 
      DEFF1=MAX(1.0D-15,DEFF1) 
 
      DEFF2=(POREA2**2.0D0*DEA2)+(POREE2**2.0D0*DEE2) 
     +     +(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0*DEI2 
     +     +2.0D0*POREA2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREE2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREA2*POREE2*(2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEE2))) 
      DEFF2=MAX(1.0D-15,DEFF2) 
 
      DEFF3=(POREA3**2.0D0*DEA3)+(POREE3**2.0D0*DEE3) 
     +     +(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0*DEI3 
     +     +2.0D0*POREA3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREE3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREA3*POREE3*(2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEE3))) 
      DEFF3=MAX(1.0D-15,DEFF3) 
 
C     CALCULATION OF THIELE MODULUS TMOD (-) [BEATH] 
      TMODH21=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS1*1.0D1) 
     +        *(S1/1.0D1)*DPH21*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +        *MPART1/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF1))**0.5D0 
      TMODH21=MAX(1.0D-15,TMODH21) 
 
      TMODH22=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS2*1.0D1) 
     +        *(S2/1.0D1)*DPH22*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +        *MPART2/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF2))**0.5D0 
      TMODH22=MAX(1.0D-15,TMODH22) 
 
      TMODH23=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS3*1.0D1) 
     +        *(S3/1.0D1)*DPH23*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +        *MPART3/VPART/(XMW(14)*2.0D0*DEFF3))**0.5D0 
      TMODH23=MAX(1.0D-15,TMODH23) 
 
C     CALCULATION OF DIFFUSION EFFECTIVNESS FACTOR ETA (-) [LAURENDEAU] 
      ETA1=3.0D0/TMODH21*(1.0D0/TANH(TMODH21)-1.0D0/TMODH21) 
      ETA2=3.0D0/TMODH22*(1.0D0/TANH(TMODH22)-1.0D0/TMODH22) 
      ETA3=3.0D0/TMODH23*(1.0D0/TANH(TMODH23)-1.0D0/TMODH23) 
 
C     CALCULATION OF REACTION RATE C + 2 H2 (KG/(M*S)) 
      RCARH21=(S1/1.0D1*ETA1+PI*DP**2*NPART1)*DPH21*KS 
     +        *MPART1/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF1 
 
      RCARH22=(S2/1.0D1*ETA2+PI*DP**2*NPART2)*DPH22*KS 
     +        *MPART2/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF2 
 
      RCARH23=(S3/1.0D1*ETA3+PI*DP**2*NPART3)*DPH23*KS 
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     +        *MPART3/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF3 
 
C     ITERATE PARTIAL PRESSURE AT PARTICLE SURFACE 
      COUNTH2=COUNTH2+1.0D0 
 
      IF(COUNTH2.GT.COUNT)THEN 
        GOTO 17 
      ELSE 
        DELH21=RCARH21 
        DELH22=RCARH22 
        DELH23=RCARH23 
      ENDIF 
      GOTO 16 
 
C     WRITE REACTION RATE C + 2 H2 TO USER VARIABLE TAB IN 
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
   17 USERV(34)=RCARH21 
      USERV(35)=RCARH22 
      USERV(36)=RCARH23 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     S + H2 (KG SULFUR/(M*S)) 
 
C     CALCULATION OF KINETIC LIMITATION (G/(CM^2*S*ATM)) 
      KS=0.12D0*DEXP(-17921.0D0/TM) 
 
      DELH21=0.0D0 
      DELH22=0.0D0 
      DELH23=0.0D0 
 
C     CALCULATION OF EFFECTIVE SPECIES PARTIAL PRESSURE (ATM) 
      KEQ=DEXP(-5.0657D0+18557.7225D0/TM) 
      DPH2=MAX(1.0D-15,(PH2-(PCH4/KEQ))) 
 
   18 DELH21=DELH21/(1/(2*XMW(14)*DMH2/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*PI*DP**2))) 
      DELH22=DELH22/(1/(2*XMW(14)*DMH2/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*PI*DP**2))) 
      DELH23=DELH23/(1/(2*XMW(14)*DMH2/((RGAS/101.3) 
     +         *TG*DP*PI*DP**2))) 
 
      PH21=((PH2-PH2S/KEQ)-DELH21) 
      DPH21=MAX(1.0D-15,PH21) 
      PH22=((PH2-PH2S/KEQ)-DELH22) 
      DPH22=MAX(1.0D-15,PH22) 
      PH23=((PH2-PH2S/KEQ)-DELH23) 
      DPH23=MAX(1.0D-15,PH23) 
 
C     CALCULATION OK KNUDSEN DIFFUSION DK (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DKI=(1.0D0/3.0D0)*DPOREI*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(3)*1.0D-3)) 
      DKE=(1.0D0/3.0D0)*DPOREE*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(3)*1.0D-3)) 
      DKA=(1.0D0/3.0D0)*DPOREA*DSQRT(8.0D0*RGAS*TM/(PI*XMW(3)*1.0D-3)) 
 
C     CALCULATION OF SPECIFIC PORE DIFFUSIVITY (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEI1=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI1**2.0D0/(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0 
      DEE1=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA1=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI2=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI2**2.0D0/(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0 
      DEE2=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA2=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKA)) 
 
      DEI3=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKI)) 
     +    *POREI3**2.0D0/(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0 
      DEE3=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKE)) 
      DEA3=1.0D0/((1.0D0/DMH2)+(1.0D0/DKA)) 
 
C     CALCULATION OF EFFECTIVE PORE DIFFUSIVITY DEFF (M^2/S) [LIU ET AL.] 
      DEFF1=(POREA1**2.0D0*DEA1)+(POREE1**2.0D0*DEE1) 
     +     +(1.0D0-POREA1-POREE1)**2.0D0*DEI1 
     +     +2.0D0*POREA1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREE1*(1.0D0-POREA1-POREE1) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE1)+(1.0D0/DEI1)) 
     +     +2.0D0*POREA1*POREE1*(2.0D0/((1.0D0/DEA1)+(1.0D0/DEE1))) 
      DEFF1=MAX(1.0D-15,DEFF1) 
 
      DEFF2=(POREA2**2.0D0*DEA2)+(POREE2**2.0D0*DEE2) 
     +     +(1.0D0-POREA2-POREE2)**2.0D0*DEI2 
     +     +2.0D0*POREA2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREE2*(1.0D0-POREA2-POREE2) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE2)+(1.0D0/DEI2)) 
     +     +2.0D0*POREA2*POREE2*(2.0D0/((1.0D0/DEA2)+(1.0D0/DEE2))) 
      DEFF2=MAX(1.0D-15,DEFF2) 
 
      DEFF3=(POREA3**2.0D0*DEA3)+(POREE3**2.0D0*DEE3) 
     +     +(1.0D0-POREA3-POREE3)**2.0D0*DEI3 
     +     +2.0D0*POREA3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREE3*(1.0D0-POREA3-POREE3) 
     +     *2.0D0/((1.0D0/DEE3)+(1.0D0/DEI3)) 
     +     +2.0D0*POREA3*POREE3*(2.0D0/((1.0D0/DEA3)+(1.0D0/DEE3))) 
      DEFF3=MAX(1.0D-15,DEFF3) 
 
C     CALCULATION OF THILE MODULUS TMOD (-) [BEATH] 
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      TMODS1=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS*1.0D1) 
     +       *(S1/1.0D1)*DPH21*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +       *MPART1/VPART/(XMW(15)*2.0D0*DEFF1))**0.5D0 
      TMODS1=MAX(1.0D-15,TMODS1) 
 
      TMODS2=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS*1.0D1) 
     +       *(S2/1.0D1)*DPH22*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +       *MPART2/VPART/(XMW(15)*2.0D0*DEFF2))**0.5D0 
      TMODS2=MAX(1.0D-15,TMODS2) 
 
      TMODS3=(DP*1.0D-2)/6.0D0*((KS*1.0D1) 
     +       *(S3/1.0D1)*DPH23*(RGAS/101.3D0)*TM 
     +       *MPART3/VPART/(XMW(15)*2.0D0*DEFF3))**0.5D0 
      TMODS3=MAX(1.0D-15,TMODS3) 
 
C     CALCULATION OF DIFFUSION EFFECTIVNESS FACTOR ETA (-) [LAURENDEAU] 
      ETA1=3.0D0/TMODS1*(1.0D0/TANH(TMODS1)-1.0D0/TMODS1) 
      ETA2=3.0D0/TMODS2*(1.0D0/TANH(TMODS2)-1.0D0/TMODS2) 
      ETA3=3.0D0/TMODS3*(1.0D0/TANH(TMODS3)-1.0D0/TMODS3) 
 
C     CALCULATION OF REACTION RATE S + H2 (KG/M*S) 
      RSULH21=(S1/1.0D1*ETA1+PI*DP**2*NPART1)*DPH21*KS 
     +        *MPART1/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF1 
 
      RSULH22=(S2/1.0D1*ETA2+PI*DP**2*NPART2)*DPH22*KS 
     +        *MPART2/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF2 
 
      RSULH23=(S3/1.0D1*ETA3+PI*DP**2*NPART3)*DPH23*KS 
     +        *MPART3/VPART*PI/4.0D0*DREACT**2.0D0*VPARTF3 
 
C     ITERATE PARTIAL PRESSURE AT PARTICLE SURFACE 
      COUNTS=COUNTS+1.0D0 
 
      IF(COUNTS.GT.COUNT)THEN 
        GOTO 19 
      ELSE 
        DELH21=RSULH21 
        DELH22=RSULH22 
        DELH23=RSULH23 
      ENDIF 
      GOTO 18 
 
C     WRITE REACTION RATE C + 2 H2 TO USER VARIABLE TAB IN 
C     ASPEN BLOCK GASIFIER 
   19 USERV(37)=RSULH21 
      USERV(38)=RSULH22 
      USERV(39)=RSULH23 
   
C_____________________________________________________________________ 
C 
C     END OF NTH-ORDER RACTION RATE CALCULATIONS 
C_____________________________________________________________________ 
 
      ELSEIF(KINETIC.EQ.1)THEN 
C_____________________________________________________________________ 
C 
C     CALC. OF LH-TYPE HETEROGENEOUS GASIFICATION REACTION RATES 
C_____________________________________________________________________ 
 
      RCARO21=0 
      RCARO22=0 
      RCARO23=0 
      RCARH2O1=0 
      RCARH2O2=0 
      RCARH2O3=0 
      RCARCO21=0 
      RCARCO22=0 
      RCARCO23=0 
C_____________________________________________________________________ 
C 
C     END OF LH-TYPE RACTION RATE CALCULATIONS 
C_____________________________________________________________________ 
 
      ENDIF 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     CALCULATE CONCENTRATION OF COMPONENTS (KMOL/M**3) 
C     TOTAL MOLAR VOLUME OF GAS PHASE (M**3/KMOL) 
      KDIAG=4 
      KV=1 
      NCOMP=13 
 
      CALL PPMON_VOLV(RPROPS_UTEMP,RPROPS_UPRES,Y,NCOMP,IDX,NBOPST, 
     +KDIAG,KV,VMXV,DVMX,KER) 
 
C     COMPONENT CONCENTRATION (KMOL/M**3) 
      CO2=YO2/VMXV 
      CCO=YCO/VMXV 
      CH2=YH2/VMXV 
      CCO2=YCO2/VMXV 
      CH2O=YH2O/VMXV 
      CCH4=YCH4/VMXV 
C_____________________________________________________________________ 
C 
C     CALCULATION OF HOMGENEOUS COMBUSTION REACTIONS RATES 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     CO + (1/2) O2 (KMOL/(M*S)) [DRYER,GLASSMAN] 
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      KCOO2  = 3.09D1   * DEXP(-9.976D4/(RGAS*TG)) 
      RCOO2  = KCOO2    * (CCO*1.0D3)          * (CO2*1.0D3)  
     +        *1.0D-3   * (PI/4.0D0*DREACT**2) * VBED 
 
C     H2 + (1/2) O2 (KMOL/(M*S)) [VARMA ET AL.] 
      KH2O2  = 8.83D5   * DEXP(-9.976D4/(RGAS*TG)) 
      RH2O2  = KH2O2    * (CH2*1.0D3)          * (CO2*1.0D3) 
     +        *1.0D-3   * (PI/4.0D0*DREACT**2) * VBED 
 
C     CH4 + (3/2) O2 (KMOL/(M*S)) [DRYER] 
      KCH4O2 = 3.552D12 * DEXP(-9.304D4/(RGAS*TG)) 
      RCH4O2 = KCH4O2   * (CCH4*1.0D3)         * (CO2*1.0D3) 
     +        *1.0D-3   * PI/4.0D0*DREACT**2   * VBED 
 
C     CO + H2O (KMOL/(M*S)) [JONES,LINDSTEDT] 
C     KEQ=0.032751*DEXP(-31313/(RGAS*TG)) 
      KEQ=DEXP(-3.6893+7234/(1.8*TG)) 
      KCOH2O=2.74D9*DEXP(-8.38D4/(RGAS*TG)) 
      RCOH2O=KCOH2O*((CH2O*CCO)-(CH2*CCO2)/KEQ) 
     +       *1.0D-3*PI/4.0D0*DREACT**2*VBED 
 
C     CH4 + H2O (KMOL/(M*S)) 
      KCH4H2O=312.0D0*DEXP(-30000.0D0/(1.987D0*TM)) 
      KEQ=DEXP(33.1371D0-25014.0499/TS) 
      DCCH4=CCH4*1.0D3-CCO*1.0D3*(CH2*1.0D3)**3/((CH2O*1.0D3*KEQ) 
     +     +1.0D-15) 
      RCH4H2O=KCH4H2O*DCCH4*1.0D-3*(PI/4.0D0*DREACT**2)*VBED 
 
      USERV(40)=RCH4H2O 
      USERV(41)=RCOO2 
      USERV(42)=RCH4O2 
      USERV(43)=RCOH2O 
C_____________________________________________________________________ 
 
C     ALL REACTION RATES OF THE RATES VECTOR TRANSFERED TO ASPEN PLUS 
C     ARE IN THE UNIT KMOL/(M*S) 
 
C     INITIALIZE RATES 
      DO 101 I=1,NC 
        RATES(I)=0.0D0 
 101  CONTINUE 
       
      AC1=0.0D0 
      AC2=0.0D0 
      AC3=0.0D0 
      AS1=0.0D0 
      AS2=0.0D0 
      AS3=0.0D0 
 
      IF((0.99999D0-XC1).LT.1.0D-10)THEN 
        AC1=1.0D0 
      ENDIF 
 
      IF((0.99999D0-XC2).LT.1.0D-10)THEN 
        AC2=1.0D0 
      ENDIF 
 
      IF((0.99999D0-XC3).LT.1.0D-10)THEN 
        AC3=1.0D0 
      ENDIF 
 
      IF((0.99999D0-XS1).LT.1.0D-10)THEN 
        AS1=1.0D0 
      ENDIF 
 
      IF((0.99999D0-XS2).LT.1.0D-10)THEN 
        AS2=1.0D0 
      ENDIF 
 
      IF((0.99999D0-XS3).LT.1.0D-10)THEN 
        AS3=1.0D0 
      ENDIF 
 
C     THE REACTIONS C1+O2, C2+O2, C3+O2,H2+O2, CO+O2, CH4+O2, 
C     C1+H2O, C2+H2O, C3+H2O, C1+CO2, C2+CO2, C3+CO2, 
C     C1+H2, C2+H2, C3+H2, S1+H2, S2+H2, S3+H2, CO+H2O AND  
C     CH4+H2O OCCUR. 
 
      RATES(1)=-RCARO21/XMW(14)*1.0D0/PHI*1.0D0*(1.0D0-AC1) 
     +           -RCARO22/XMW(14)*1.0D0/PHI*1.0D0*(1.0D0-AC2) 
     +           -RCARO23/XMW(14)*1.0D0/PHI*1.0D0*(1.0D0-AC3) 
     +           -RH2O2*0.5D0 
     +           -RCOO2*0.5D0 
     +           -RCH4O2*2.0D0 
 
      RATES(2)= RCARO21/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-1.0D0/PHI)*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARO22/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-1.0D0/PHI)*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARO23/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-1.0D0/PHI)*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCARH2O1/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARH2O2/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARH2O3/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCARH2O1R/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARH2O2R/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARH2O3R/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCARCO21/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARCO22/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARCO23/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCARCO21R/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC1) 
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     +           +RCARCO22R/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARCO23R/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCH4H2O 
     +           -RCOH2O+RCO2H2 
     +           -RCOO2 
 
      RATES(3)= RCARH2O1/XMW(14)*1.0D0*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARH2O2/XMW(14)*1.0D0*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARH2O3/XMW(14)*1.0D0*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCARH2O1R/XMW(14)*1.0D0*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARH2O2R/XMW(14)*1.0D0*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARH2O3R/XMW(14)*1.0D0*(1.0D0-AC3) 
     +           -RCARH21/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC1) 
     +           -RCARH22/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC2) 
     +           -RCARH23/XMW(14)*2.0D0*(1.0D0-AC3) 
     +           -RSULH21/XMW(15)*1.0D0*(1.0D0-AS1) 
     +           -RSULH22/XMW(15)*1.0D0*(1.0D0-AS2) 
     +           -RSULH23/XMW(15)*1.0D0*(1.0D0-AS3) 
     +           +RCOH2O-RCO2H2 
     +           +RCH4H2O*3.0D0 
     +           -RH2O2 
 
      RATES(4)= RCARO21/XMW(14)*(2.0D0/PHI-1.0D0)*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARO22/XMW(14)*(2.0D0/PHI-1.0D0)*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARO23/XMW(14)*(2.0D0/PHI-1.0D0)*(1.0D0-AC3) 
     +           -RCARCO21/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           -RCARCO22/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           -RCARCO23/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           -RCARCO21R/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           -RCARCO22R/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           -RCARCO23R/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           +RCOO2 
     +           +RCH4O2 
     +           +RCOH2O-RCO2H2 
 
      RATES(5)=-RCARH2O1/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           -RCARH2O2/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           -RCARH2O3/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           -RCARH2O1R/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           -RCARH2O2R/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           -RCARH2O3R/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           +RH2O2 
     +           +RCH4O2*2.0D0 
     +           -RCOH2O+RCO2H2 
     +           -RCH4H2O 
       
      RATES(6)= RSULH21/XMW(15)*(1.0D0-AS1) 
     +           +RSULH22/XMW(15)*(1.0D0-AS2) 
     +           +RSULH23/XMW(15)*(1.0D0-AS3) 
        
      RATES(7)=0.0D0 
 
      RATES(8)= RCARH21/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +           +RCARH22/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +           +RCARH23/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +           -RCH4H2O 
     +           -RCH4O2 
       
      RATES(9)=0.0D0 
      RATES(10)=0.0D0 
      RATES(11)=0.0D0 
      RATES(12)=0.0D0 
      RATES(13)=0.0D0 
 
      RATES(NCOMP_NCC*2-7)=0.0D0 
      RATES(NCOMP_NCC*2-6)=0.0D0 
 
      RATES(NCOMP_NCC*2-5)=-RCARO21/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +                       -RCARH2O1/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +                       -RCARH2O1R/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +                       -RCARCO21/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +                       -RCARCO21R/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
     +                       -RCARH21/XMW(14)*(1.0D0-AC1) 
      RATES(NCOMP_NCC*2-4)=-RCARO22/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +                       -RCARH2O2/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +                       -RCARH2O2R/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +                       -RCARCO22/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +                       -RCARCO22R/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
     +                       -RCARH22/XMW(14)*(1.0D0-AC2) 
      RATES(NCOMP_NCC*2-3)=-RCARO23/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +                       -RCARH2O3/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +                       -RCARH2O3R/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +                       -RCARCO23/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +                       -RCARCO23R/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
     +                       -RCARH23/XMW(14)*(1.0D0-AC3) 
 
      RATES(NCOMP_NCC*2-2)=-RSULH21/XMW(15)*(1.0D0-AS1) 
      RATES(NCOMP_NCC*2-1)=-RSULH22/XMW(15)*(1.0D0-AS2) 
      RATES(NCOMP_NCC*2-0)=-RSULH23/XMW(15)*(1.0D0-AS3) 
C_____________________________________________________________________ 
 
  RETURN 
END 
